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第 1 章 緒論  
 
1.1 地球温暖化の現状及び対策 
 
 気候変動に関する政府間パネル第 5 次評価報告書 1)によると、20 世紀半ば以降に観測さ
れた温暖化の支配的な原因は人為起源の温室効果ガスの排出であった可能性が極めて高い
こと等が示され、地球環境問題における温室効果ガスの削減が国際社会の喫緊の課題とな
っている。 
人間活動によって増加した主な温室効果ガスには、二酸化炭素、メタン、一酸化二窒素、
フロンガスなどがある。その中で二酸化炭素は地球温暖化に及ぼす影響が最も大きな温室
効果ガスである。石炭や石油の消費、セメントの生産などにより大量の二酸化炭素が大気
中に放出されている。また、大気中の二酸化炭素の吸収源である森林も減少している。こ
れらの結果として大気中の二酸化炭素濃度は増加傾向にある。現在、その濃度は年間約
2ppm 上昇し、18 世紀産業革命以前の 280ppm に比べ、2012 年には北半球で 400ppm を初め
て一時的に上回った。世界の平均気温を産業革命以前から 2℃上昇に抑えるためには、大
気中の二酸化炭素濃度を 450ppm 程度に抑える必要があるとの報告がある 1)。 
 地球温暖化対策における国際枠組みとして、1997 年に京都議定書が採択されたが、世界
規模で温室効果ガス削減を進めるためには、すべての国が参加する公平かつ実行的な枠組
みの構築が重要な課題となっていた。2015 年 12 月にパリにおいて開催された第 21 回気候
変動枠組条約締約国際会議(COP:Conference of the Parties)では、京都議定書に代わる、すべ
ての国が参加する公平で実効的な 2020 年以降の枠組みである「パリ協定」が採択され、
2016 年 4 月に発効された。パリ協定では、①世界共通の長期目標として 2℃目標(世界の平
均気温上昇を産業革命以前に比べて 2℃より十分低く保つ)の設定並びに温度上昇を 1.5℃
までに抑える努力を追及すること、②今世紀後半に人為的な温室効果ガスの排出量と吸収
をバランスさせること、③途上国・新興国を含むすべての国が自国の国情に合わせ、温室
効果ガス削減目標を策定し、削減目標を 5 年ごとに提出・更新するとともに、その実施状
況を報告しレビューを受けること、④イノベーションの重要性などが位置付けられた 2)。 
 国際エネルギー機関(IEA:International Energy Agency)の報告書によると、世界の CO2排出
量の約 30%が石炭火力発電施設から排出されたものであり、2040 年においても 27%が同施
設から排出すると予測されている 3)。 
石炭は、他の化石燃料に比べて可採年数が長く、賦存地域が分散して中東依存度が低く、
価格も低位で安定しているため、供給安定性及び経済性に優れる資源である。一方、単位
発熱量あたりの二酸化炭素発生量が他の燃料に比べて多いことから、クリーンな利用が求
められている。 
図 1-1 に世界の資源別エネルギー需給見通しを示す。石炭は、2016 年時点で世界の一次
エネルギー需要の 27%、発電部門ではその 44%を占める 3)。今後も中国・インドをはじめ
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とするアジア諸国を中心に、その需要増大が見込まれている。 
 
 
  
 
図 1-1 世界の資源別エネルギー需給見通し 3) 
 
我が国においても、エネルギー供給の 26%、電力供給の 32%を占めており 4)、2014 年 4
月に閣議決定された「エネルギー基本計画」において、環境負荷を低減しつつ活用すべき
優れたベースロード電源であると位置付けられている。また、2015 年 7 月に決定された「長
期エネルギー需給見通し」において、石炭火力の高効率化を進め、環境負荷の低減と両立
しながら活用することで、2030 年の石炭火力の比率を 26%程度とする方向性が示された。
一方で、パリ協定の採択を受け、我が国の目標としては、2030 年度までに 2013 年度比で
26%、2050 年には 80%の温室効果ガスを削減することを掲げている 5)。しかしながら、こ
のような大幅な排出削減は、従来の取組みの延長では実現が困難であり、抜本的削減を可
能とする革新的技術の開発・普及などイノベーションによる解決が必要であるとされてい
る。石炭火力発電は、温室効果ガスの排出量が多いという課題があると指摘され、その課
題を解決すべく、我が国においては、次世代高効率石炭火力発電技術の開発・実用化を進
めるとともに、2020 年頃の二酸化炭素回収貯留の実用化を目指した研究開発を行うことが
エネルギー基本計画に盛り込まれている。 
 
1.2 石炭火力発電の高効率化 
 
 我が国における石炭火力発電の技術開発は、現在の主流である微粉炭火力発電における
蒸気圧力・温度条件の向上による効率改善のための開発が行われている。これと合わせて
より高いエネルギー効率を得るために石炭を燃やさずにガスに変換して発電する石炭ガス
化複合発電(IGCC:Integrated coal gasification combustion combined cycle)、さらに IGCC に燃
料電池を組合せた石炭ガス化燃料電池複合発電(IGFC:Integrated coal gasification fuel cell 
一次エネルギー需要 [Mtoe] 発電部門 Mtoe] 
2016 
27% 22% 
2016 
44% 33% 
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combined cycle)の開発が行われている。これらの技術を商用化させ、二酸化炭素排出量を削
減していくことが大きな目標となる。石炭火力発電の高効率化技術について以下に記述す
る。 
① 微粉炭火力 
現在の発電用石炭火力の主流は微粉炭火力で、微粉状に粉砕した石炭をバーナー燃焼
させる。その燃焼熱によりボイラで水から高温高圧の水蒸気を発生させ、蒸気タービ
ンを原動機として発電する。蒸気の温度･圧力が高いほど効率が向上し、現時点の最新
は超々臨界圧発電(USC:Ultra super critical steam condition)技術(600℃級)である。現在、
700℃級の先進超々臨界圧発電(A-USC:Advanced-USC)の開発が進行中である。 
② 石炭ガス化複合発電 
効率を上げる方式として、石炭ガス化複合発電(IGCC)がある。石炭をガス化してター
ビンを回し、その高温排ガスを利用して蒸気タービンを回す二段階発電により高効率
化を図る。ガスタービン入口ガス温度を上げることで効率が向上する。 
③ 石炭ガス化燃料電池複合発電 
更に効率を上げる方式として、石炭ガス化複合発電(IGCC)に燃料電池(FC)を組み合わ
せた石炭ガス化燃料電池複合発電(IGFC)がある。石炭ガス化ガスの一部から水素を作
り、その水素を燃料電池で利用するトリプル複合サイクルにより、IGCC より高効率発
電が可能。 
 
図 1-2 石炭火力発電の高効率化の概要 6) 
 
図 1-3 は日本の石炭火力発電における高効率化技術について示したものである。火力発
電においては、発電機を回す蒸気タービンを駆動させる蒸気の圧力と温度を上げることに
より効率を向上させてきた。現在採用されている最新技術は、USC(Ultra Super Critical)と呼
ばれるもので、更なる高い蒸気条件となる A-USC の技術に取組んでいる。その他、石炭を
ガス化し、そのガスを用い複合発電方式により更に高い効率が得られる IGCC についても
実用化を推進している。この技術では、CO2排出量を USC より約 2 割削減することが可能
※ CO2低減割合は最新石炭火力をベースにしており、既設石炭火力をベースにすれば更に大きくなる。
ガス化炉
ガスタービン
蒸気タービン微粉炭ボイラ
蒸気タービン
①微粉炭火力 ②石炭ガス化複合発電
（1500℃級IGCC）
③石炭ガス化燃料電池
複合発電（IGFC）
発電端：43％(HHV)
送電端 :  41％(HHV）
（比較ベース）
発電端：51～53％
送電端：46～48％
CO2低減：約▲13％
発電端：60％以上
送電端：55％以上
CO2低減：約▲25％以上
ガス化炉
ガスタービン
燃料電池
蒸気タービン
微粉炭ボイラ
蒸気タービン
最新火力（USC) A-USC
発電端：48％
送電端: 46％
CO2低減：約▲11％
600℃級 700℃級
1500℃級
(排熱回収ボイラ)
(排熱回収ボイラ)
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になる。さらに、IGCC に燃料電池を組み合わせるトリプルサイクル発電である IGFC の開
発にも取組んでおり、これが商用化されれば USC の約 3 割の CO2 削減が達成できる見込
みになっている。現在、福島県で実証事業が行われている。 
 
図 1-3 次世代石炭火力発電技術の高効率化･低炭素化の見通し 7) 
 
1.3 二酸化炭素分離回収・貯留技術 
 
 温室効果ガスの大気中への排出を大規模に削減可能な技術として二酸化炭素回収・貯蔵
(Carbon dioxide Capture and Storage、CCS と略す)がある。CCS は、工場や発電所などから発
生する二酸化炭素を大気放散する前に回収し、地中貯留するに適した地層まで運び、長期
間にわたり安定的に貯留する技術である。複数の産業排出源からの大量の排出を削減する
ことが可能な唯一の技術とされている 8)。 
 二酸化炭素を貯留する場所は、既に生産を終了した油田・ガス田や、深部塩水層(飲料に
適しない塩水で満たされた地下深部の砂岩層など)で、活断層などが近くに存在しない貯留
層が対象となる。貯留層は、主に砂岩から成り、岩石の砂粒の間には塩水で満たされた隙
間がある。この隙間に二酸化炭素を貯留する 9)。 
 二酸化炭素は、地下 1,000m より深いエリアに、気体と液体の混在した状態で圧入され
る。貯留層の上部には二酸化炭素を通さない地層(遮蔽層)があるため、長期間にわたり安定
して貯留することができる。長い年月を経過した二酸化炭素は、塩水に溶解する、あるい
は、岩石の隙間で凝固し鉱物になると考えられている 9)。 
気候変動に関する政府間パネルおよび国際エネルギー機関は、世界規模の排出量削減目
（発電効率）
IGCC
（空気吹き実証）
超々臨界圧（USC）
汽力方式の微粉炭火力
発電効率：40%程度
CO2排出：820g/kWh程度
石炭ガス化複合発電（IGCC；1,700℃級）
石炭をガス化し、ｶﾞｽﾀｰﾋﾞﾝと蒸気ター
ビンによるｺﾝﾊﾞｲﾝﾄﾞｻｲｸﾙ方式を利用し
た石炭火力。
発電効率：46～50%程度
CO2排出：650g/kWh程度（1,700℃級）
技術確立：2020年度頃目途
高温高圧蒸気タービン
による微粉炭石炭火力。
発電効率：46%程度
CO2排出：710g/kWh程度
技術確立：2016年度頃目途
先進超々臨界圧 （A-USC）
石炭ガス化燃料電池複合発電(IGFC)
IGCCに燃料電池を組み込んだﾄﾘﾌﾟ
ﾙｺﾝﾊﾞｲﾝﾄﾞｻｲｸﾙ方式の石炭火力
発電効率：55%程度
CO2排出：590g/kWh程度
技術確立：2025年度頃目途
2020年度頃
CO2約3割減
CO2約2割減
現在 2030年度
※ 図中の発電効率、排出原単位の見通しは、現時点で様々な仮定に基づき試算したもの。
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標を達成する上で CCS が果たす重要な役割を明らかにしている。IEA 報告書によると、
2060 年までの累積 CO2 削減量の 14%を CCS が担うことが期待されている(2060 年時にお
ける CO2削減量の 16%、49 億トン／年)10)。 
世界の CCS プロジェクトの普及状況は、現在 17 件の大規模 CCS 施設が操業中であり、
2018 年には 4 件の施設が操業を開始する予定との報告がある 8)。稼働中の事業の大半は油
田に CO2を圧入し、石油の回収量を増やす石油増進回収(Enhanced Oil Recovery: EOR)事業
で、帯水層での大規模 CCS(年間 80 万トン以上：石炭火力、年間 40 万トン以上：その他の
排出源)は 4 件のみである。北米で多くのプロジェクトが先行している一方、中東、東アジ
アでのプロジェクト数も増加傾向にある。今後、後続の CCS 関係プロジェクトの立ち上げ
が期待される。 
 
 
図 1-4 世界の主要な CCS プロジェクト(2018 年 3 月現在)8) 
  
現在の我が国の CCS に関する取り組みは、エネルギー政策の方向性を示した「エネルギ
ー基本計画」に沿って、2020 年頃の CCS の実用化を目指して、北海道苫小牧における大規
模 CCS 実証、CO2の分離回収コストの低減化に向けた研究開発、CO2の貯留適地の調査を
実施中である 11)。 
苫小牧の CCS 実証試験は、実用規模の CCS のトータルシステムの実証を目的とした、
我が国初の大規模実証試験である。2012 年度から 2015 年度に実証設備を建設し、2016 年
ワーバーン(カナダ)
特徴：世界初のEOR
圧入量：300万トン/ 年
圧入開始：2000年
バウンダリーダム(カナダ)
特徴：石炭火力発電所からの
世界初のCO2回収
圧入量：100万トン/ 年
圧入開始：2014年
センチュリー(米国)
特徴：世界最大の圧入量
圧入量：840万トン/ 年
圧入開始：2010年
スナイプナー(ノルウェー)
特徴：世界初のCCS(海底下)
圧入量：100万トン/ 年
圧入開始：1996年
ゴーゴン(豪州)
特徴：豪州初の大規模CCS
圧入量：340～400万トン/ 年
圧入開始：圧入準備中
苫小牧(日本)
CO2供給源：製油所内水素製造
装置からのCO2供給
圧入量：3年間で30万トン以上
圧入開始：2016年4月より3年間
ペトロプラス(ブラジル)
特徴：南米発のEOR(海底下)
圧入量：約100万トン/ 年
圧入開始：2013年
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度から CO2 圧入を開始した。地域社会と緊密に連携を取りつつ、2018 年 5 月までに約 18
万トンの CO2を圧入した。実証試験は順調に進行しており、操業技術の獲得や CCS の安全
性の実証資料も得られ、CCS 技術の実用化への寄与が期待される。現在は、様々なモニタ
リング手法(弾性波探査、微小振動観測など)を組み合わせて実施されているが、今後、モニ
タリング設備の低コスト化、操業効率化、CO2挙動の可視化などの課題が挙げられる。 
なお、全国貯留層賦存量の調査にて、CO2 貯留可能量は 1,460 億トン 11)と評価され、これ
は国内の CO2年間排出量の 100 年分にあたり潜在削減力は膨大である。現在、経済産業省
と環境省の共同で進められている「CO2 貯留適地調査事業」において、既往の地質探査情
報や弾性波探査等の結果、数十億トン級が期待される地質は日本近海に数ヶ所程度と評価
され、継続的な調査が進められている。 
 
以上のように、今後の CO2排出量抑制のために、石炭火力発電の高効率化に加え、二酸
化炭素回収貯留(CCS)による低炭素化を図っていく必要がある。しかしながら、CCS は多大
な付加的なエネルギーが必要であり、発電効率の低下や発電コストの上昇を招く。そのた
めエネルギー資源供給を海外に依存している我が国にとって、資源の有効利用と発電コス
トの抑制のため、このエネルギー消費を低減する必要がある。 
現在、石炭火力の分野を中心に CO2分離回収に係る技術開発が進められている。分離回
収技術には吸収法、吸着法、膜分離法、深冷分離法などがある 12)。また、発電プラントに
おいては、CO2 の分離回収を組み込んだ 3 つの異なる発電方式が提案されており、燃焼後
回収、酸素燃焼、燃焼前回収と名付けられている 12,13)。 
 
1.3.1 燃焼後回収 
 
燃焼後回収は、通常の微粉炭火力や LNG 火力発電所のように、燃料を燃焼させたのち煙
道ガスから CO2を回収する。圧力は常圧であるが、燃焼を空気で行うため CO2濃度が低い。
分離回収法には化学吸収法（アミン等の溶剤を用いて化学的に CO2を吸収液に吸収させ分
離する方法）が商用化されているが、CO2を排ガスから分離する装置（吸収塔）と CO2を
含んだ吸収液から CO2を回収する装置（再生塔）に追加のエネルギーが必要であり、プロ
セスの効率に影響を与える。燃焼後回収による発電効率低下は、10－12%と推定されてい
る 12, 13)。 
  
1.3.2 酸素燃焼 
 
酸素燃焼は、空気の代わりに O2を用いて燃焼を行うもので、発生するガスは常圧である
が、N2のない分だけ CO2濃度が高くなる。排ガス中の CO2濃度は水分除去後に 95%程度ま
で上がり、CO2をほぼ 100%回収することが可能である。しかしながら、酸素燃焼は、分離
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回収装置は必要ないが、酸素製造のために空気分離装置が必要であり、これにより追加の
コストとエネルギー消費が生じる。酸素燃焼に伴う発電効率低下は、8－9%と推定されて
いる 12,13)。 
 
1.3.3 燃焼前回収 
 
 燃焼前回収は、天然ガスの水蒸気改質、天然ガス、石炭の部分酸化法等により、H2、CO、
CO2を生成させ、燃焼前の燃料ガスを分離・精製することにより、あらかじめ CO2を回収
する。CO2回収技術としては、物理吸収法、物理吸着法が用いられている。アンモニア、水
素製造の目的で商用的に用いられている。一方、発電分野においては、石炭ガス化複合発
電(IGCC)において、ガス化後の燃料ガスから CO2を回収する技術が検討されている。燃焼
前回収による発電効率低下は、6－8%と推定されている 12,13)。ガスが高圧のため他の方式
に比べて効率低下は小さい。 
  
このように、CO2の分離・回収技術の開発が進められているが、CO2分離・回収工程にお
いて、空気分離装置や CO2 分離回収装置が必要となり、設備稼働に伴う電力消費により、
全体の発電効率が低下する。地球環境産業技術研究機構(RITE)の試算では、CCS に係るコ
ストは 1 トンあたり約 7,000 円、その 6 割は CO2の分離回収に掛かるとの報告がある 13)。
これらを解決するためには、エネルギー損失が少なく(空気分離装置や CO2分離回収装置が
不要)、例えば、発電プロセスの中に分離・回収機能が取り込まれた革新的な技術の開発が
求められている。 
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1.4 ケミカルルーピング石炭燃焼技術の概要と既往の研究 
1.4.1 ケミカルルーピング法を利用した燃焼技術 
 
ケミカルルーピングを利用した燃焼技術(Chemical-looping Combustion：CLC)とは、燃料
の燃焼反応をガス体の酸素ではなく、金属酸化物中の分子内酸素を用いるもので、理論的
には燃料から CO2と水のみが生成する燃焼法である。東京工業大学の石田愈教授が 1987 年
にはじめにこのようなエネルギー転換方法を Chemical Looping と名付けた 14)。本方法の特
徴は、前節で述べた空気分離装置及び CO2 分離回収装置の必要がなく、CO2を回収しても
プラント効率が低下しない高効率発電技術である。燃焼ガス中には窒素を含まず、水を凝
縮させると容易に CO2のみを取り出すことが可能なことから CO2分離回収のためのエネル
ギーを必要としないシステムである。金属酸化物は酸化還元反応と共に酸素の脱挿入が進
行することから酸素キャリアとも呼ばれる。 
図 1-3 にはケミカルルーピングシステムの模式図を示す。ケミカルルーピング燃焼(CLC) 
では、主に空気反応塔(酸化塔)と燃料反応塔(還元塔)とで構成され、その間を酸素キャリア
が循環する。現実の反応装置としては、互いに連結した 2 塔の流動層反応器を用い、反応
器間に酸素キャリアを循環させる構造となる。 
空気反応塔では、酸素キャリア粒子が空気の酸素と反応して酸化する。酸化した酸素キャ
リア粒子は、排ガスと分離され燃料反応塔へと送られる。燃料反応塔では高温の酸素キャ
リアと燃料(ガス燃料、石炭、バイオマス等の固体燃料)とが反応し、酸素キャリアの酸素と
燃料とが反応する(式(1))。投入した燃料は、二酸化炭素及び水へと変換される。一方、空気
反応塔においては還元された酸素キャリアが空気により酸化されることで元の金属酸化物
へと戻る(式(2))。 
   
燃料反応塔における酸化物と燃料との反応： 
(2n + m) MexOy + CnH2m → (2n + m)MexOy-1 + mH2O + nCO2    (1) 
空気反応塔における反応： 
MexOy-1 + 1/2 O2 → MexOy                      (2) 
 
(MeO は金属酸化物を示す) 
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図 1-3 ケミカルルーピング燃焼システムの概念図 
   
全体での反応は以下に示す通常の空気中酸素による燃料の燃焼反応で表すことができる。 
 
CnH2m + (n + 1/2m)O2 → mH2O + nCO2            (3) 
 
反応(1)および(2)から生じる熱の総量は、燃料が空気中の酸素と直接接触している自然燃焼
の場合と同じであるが、ケミカルルーピング燃焼反応では、N2と CO2との混合を避けられ
るので、その後のガス分離プロセスにおけるコストおよびエネルギー損失を回避できる。 
 
燃料反応塔に石炭を投入した際、まず石炭の熱分解反応が起こり、メタンや低級炭化水
素ガスなどの揮発分と固体の石炭チャーが生成する。続いて石炭チャーにガス化剤である
水蒸気、二酸化炭素などが反応して、水素や一酸化炭素を主成分とする燃料ガスが得られ
る。酸素キャリアが存在する場合は、熱分解ガス及び燃料ガスが H2O や CO2 に酸化され
る。還元された酸素キャリアは空気反応塔で空気酸化され元の酸化状態に戻り再利用され
る。空気反応塔において、酸素による酸素キャリアの酸化反応は発熱反応であり、熱エネ
ルギーの回収が可能である。回収した熱エネルギーの利用法としては、主に蒸気タービン
を用いた発電が考えられる。 
 
石炭を用いた場合の反応式： 
燃料反応塔 
1. 石炭→ チャー(固体炭素) + 揮発分 
2. チャーは水蒸気(H2O)あるいは CO2によりガス化される： 
   C(Char) ＋ H2O／CO2 → CO ＋ H2／CO 
Air
N2, O2
Air 
reactor 
MexOy
MexOy-1
Fuel
Fuel 
reactor 
CO2, H2O
空気反応塔 
 
燃料反応塔 
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3. H2及び CO は酸素キャリアと反応する： 
   CO/H2 ＋ MexOy → CO2/H2O + MexOy-1 
空気反応塔 
4. 還元された酸素キャリアは空気反応塔で空気にて元の酸化状態に酸化される： 
 MexOy-1 + 1/2O2 → MexOy  
 
特に石炭やバイオマスなどの固体燃料を用いた際は、熱分解後のチャーの水蒸気あるい
は二酸化炭素ガス化反応(反応式 2.)がガス化生成ガス(H2, CO)と酸素キャリアとの反応(反
応式 3.)より反応速度が遅いため、その反応速度の向上が求められている。また、固体燃料
を使用した際には灰分が生成するためその除去が必要である。 
 
酸素キャリアと周囲ガスとの良好な接触は、燃料転換、酸素キャリアとの酸化還元反応、
全体的なプロセス効率にとって重要である。これは一般的に流動層で達成される。Lyngfelt
らは CLC 装置として、図 1-4 に示す反応器システムを提案した 15)。 
 
図 1-4 CLC 装置 15) 
(1:空気反応塔、2:サイクロン、3:燃料反応塔、4:シール) 
 
 空気反応塔からは窒素と残存の酸素が排出される。一方、燃料反応塔からは、CO2 と水
及び未燃の炭化水素や不純物が排出される。燃料に硫黄や窒素を含む場合には酸化硫黄や
酸化窒素が含まれる。各反応塔からのガスは、スチームとして熱回収し発電に供する。 
 1 の空気反応塔には、酸化反応の速度が大きいため循環流動層が使われ、3 の燃料反応塔
より上部に酸素キャリアを吹き上げる。2 のサイクロンで分離された酸素キャリアは、4 の
ガスシール部を通り、3 の燃料反応塔に送られる。燃料反応塔は燃料が十分に滞留する気
Fuel
CO2, H2O1
1
2
3
4
4
Air
Steam
Heat exchanger
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泡流動層が使われることが多い。 
このように、酸素キャリアを流動化し、循環する技術が重要であると同時に、使われる
酸素キャリアとなる粒子の選定がもう一つの技術開発のポイントである。 
 
1.4.2 酸素キャリア粒子  
 
酸素キャリア粒子には金属酸化物が使用される。酸素キャリアは以下に示す性能を満足
する必要があるとされる 14,15)。 
1. 酸素及び燃料と高い反応性を有すること(一般に酸素との反応性は高いため、燃料と
の反応性の方がより重要) 
2. 燃料を完全に CO2と水に転換する能力を有すること 
3. 粒子が凝集し難く、破砕や磨耗に対して強いこと 
4. 生産コストが低く、環境への影響が小さいこと 
5. 高温に耐えること 
 
 これまでに評価された代表的な酸素キャリアは、NiO／Ni、Fe2O3／Fe3O4、Mn3O4／MnO
及び CuO／Cu がある 15-53)。下表にこれら粒子の特徴を示す。鉄及びマンガンの酸化物は低
コストであるが酸素運搬能力が低く、反応性も比較的低い。銅は反応性が高く酸素運搬能
力も高いが比較的コストが高い。また、融点が比較的低い。NiO／Ni は上述の特徴の他に、
熱力学的に燃料の転換率の上限があり、燃料が CO2と H2O へと変わる転換率は、最大 99%
～99.5%であるとされている。このように、酸素キャリア粒子はそれぞれ長所と短所を併せ
持つが、実際のプラントでどのような酸素キャリアを用いるかは、燃料や運転条件などに
よって変わる。 
 
表 1-3 代表的酸素キャリアの特徴 15) 
 
注) R0：粒子中の自由酸素の割合 
 
 現在、工業的に利用可能な酸素粒子として考えられているのは、天然鉱石、人工物、工
業廃棄物である。人工物とは、人工的に合成された粒子である。人工物は、通常、比表面
積が大きく不活性な担体に活性な酸化物を担持した構造となっている。それぞれのタイプ
Fe2O3/Fe3O4 Mn3O4/Mn CuO/Cu NiO/Ni comments
R0 0.03 0.07 0.20 0.21 Oxygen ratio
Reactivity
Cost 
Health & Environm. -
Thermodynamics - <99.5% conv.for NiO
Reaction with CH4 + CuO exothermic w.CH4
Melting point - 1085
o
C for Cu
←decreasing    increasing→
←decreasing    increasing→
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の酸素キャリアについて、代表的なものを以下に示す。 
 
1. 天然鉱石：鉄鉱石、マンガン鉱、イルメナイト(FeTiO3) 
 
2. 人工物 
 ・活性材料：NiO/Ni、CuO/Cu、Mn3O4/MnO、Fe2O3/Fe3O4 
 ・担体：Al2O3、TiO2、SiO2、ZrO2等の不活性材料 
 ・熱処理温度：通常 900～1300OC 
 
 酸素キャリアとして使用される天然鉱石の中で最も有望と考えられているのが、イルメ
ナイトである 28,32)。これは Fe と Ti の複合酸化物(FeTiO3, FeO・TiO2)で、鉄の酸化物が酸素
キャリアの役割をする。イルメナイトは Ti の原料として一般的なものであり、自然界の賦
存量も多いため、低コストで大量供給が可能であることから商業プラントでの使用が考え
られている。現在は、固体燃料(石炭、バイオマス等)を燃料とした場合の性能評価が行われ
ている。また、固体燃料を用いた際には灰分が生じるためその除去が必要であるが、灰分
を分離して系外に排出する際に、酸素キャリアの一部も一緒に除去されるため、安価なイ
ルメナイトが適当であると考えられている。天然イルメナイトは海岸の砂浜から採掘可能
な物もあり、その場合は粉砕の必要はない。さらに、粒子表面は角が取れ丸みを帯びてい
る。 
人工物の製造法としては、噴霧造粒法、固相法、含浸法、ゾルゲル法などが挙げられる。
噴霧造粒法は、酸素キャリア及び担体材料を含む原料を含む液滴を高温中に噴霧すること
で、数十から数百 μm 程度の粒子を合成する。燃料に石炭を使用する場合には、石炭中の
灰と容易に分離できるように粒子径が大きいことが求められる。要求される粒子のサイズ
により適切な製造方法が採用される。 
 
1.4.3 研究開発の現状  
 
2000 年以降、欧米では気体燃料から石油コークスなどの固体までを対象とし、2020 年以
降の CO2削減に貢献する燃焼技術としてケミカルルーピング技術の研究開発が積極的に進
められている。実験室規模の試験の他、10 kWth から 3 MWth に及ぶパイロットププラント
規模の技術開発が進められている。欧米では今後も CLC 技術開発が続けられる予定であ
る。以下に欧米諸国の開発状況について記す。 
 スウエーデンの Chalmers 工科大学では、Lyngfelt 教授が 20 年以上にわたり CLC の研究
を続けており、10 kWth の装置を製作し、南アフリカの石炭やメキシコの石油コークスを
1kg/h 燃焼する実験を行ってきた。燃料反応器では 950℃、空気反応器では 1000℃弱であっ
た。現状では固体燃料を完全燃焼するに至らず、燃料反応器出口ガスにはメタンや CO が
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含まれている。今後、10 分以上の滞留時間を確保する、さらには多段の反応器を使用する
など等の試みが行われる。現在は、100kWth 装置のベンチ試験装置にてテストを行ってい
る 54-56)。 
スペインの国立研究機関(CSIC)は、50kWth 試験を得て 100MWth 概念設計を進めてい 
る。石炭を燃料とする際、燃料反応塔における炭素転換率を高く、排ガス中の CO 濃度を
下げる方法としては、1)燃料反応塔を多段にする、2)燃料反応塔の出口ガスを 2 段目の反
応塔に導入する、3)燃料反応塔の出口ガスを底部あるいはカーボンストリッパーに再導入
する、4)ガス中の未燃分を燃料反応塔に再導入する、5)石炭をカーボンストリッパーに導入
する、6)燃料反応塔からのガスをカーボンストリッパーに導入する等の対応が必要と報告
している 57-59)。 
ドイツ Darmstat 工科大は Alstom 社 (仏)と 1 MWth 装置による鉄系酸素キャリアと石 
炭燃焼試験を行っていたが 2015 年で一旦プロジェクトは完了した。試験成果としては、熱
自立運転に成功したが、CO2 回収率が 52%と低かった。このため、カーボンストリッパー
を改良し、引き続き 1 MWth 試験を実施予定である 54)。 
 一方、米国では GE 社(旧 Alstom 社)が CaO 酸素キャリアを用いて米国エネルギー省の支
援を得て、2008 年～2012 年にかけて 65 kWth 規模(約 10 ton-coal/day)のパイロットプラン
トを建設し、実用化に向けて研究を実施した。さらに、石炭による 3MWth プロトタイプ装
置の試験を継続中である 54)。 
 中国の東南大学は、空気反応塔と燃料反応塔ごとに反応器の形式の変遷を整理するとと
もに、燃料反応塔における炭素転換率を上げるために、多段とすることを提案している 59)。 
     
各国の試験結果から固体燃料を使用した場合の技術課題を以下に示す。 
  
1. ガス燃料では 100%近くの炭素転換率が得られているものの、固体燃料についてはチ
ャーの全ては燃焼できず、流動層のため一部のチャーは空気反応塔に流れ、100%の
炭素転換率は得られない。炭素転換率を上げる方法としては、酸素キャリアの反応
性向上、燃料反応塔の温度上昇、カーボンストリッパー設置等の対策が有効である。 
2. 燃料反応塔内では固体燃料が投入直後に熱分解して揮発分とチャー(固体炭素)が生
成する。燃料反応塔からのガスに CO やメタンなどの未燃分が多く含まれるため、
完全燃焼するために酸素消費が増え、経済性を低下させている。CO やメタンガスの
発生を減らす方法として、燃料反応塔の出口ガスを 2 段目の反応塔に導入し、酸素
キャリアと反応させ燃焼させる等の対策が有効である。 
 
我が国におけるケミカルルーピング技術は、東京工業大学の石田教授グループが 1995
年頃から研究を開始した。 1995 年~2002 年にかけて、天然ガスを燃料とした場合の反応特
性、内部循環型の流動特性、耐高温酸素キャリアとしては Ni 系から Fe 系に改良した知見
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を得た 60)。その後、2010 年から一般財団法人石炭エネルギーセンター(JCOAL)がケミカル
ルーピング石炭利用技術小委員会を設立し、ケミカルルーピングを用いた石炭燃焼及びガ
ス化の技術開発可能性を検討した 61)。また、国立研究開発法新エネルギー･産業技術総合開
発機構(NEDO)が「CO2 分離型化学燃焼石炭利用技術に関する検討」プロジェクトとして、
2012 年度に国内外のケミカルルーピング技術開発の動向を調査し、2013 年度に技術開発の
市場調査を実施した。2014 年度には本格的に技術開発のための技術課題抽出、開発目標及
び対応策の作成を実施した 60-61)。 
海外の技術開発動向調査より、石炭等の固体燃料を用いた場合、炭素転換率の向上とガ
ス中の CO を極力減らすことが課題であることが分かった。そのため、我が国では反応器
構造として燃料反応塔を石炭反応塔と揮発分反応塔の 2 塔に分けることを提案した。そし
て、空気燃焼塔と合わせた三塔式 CLC プロセスを選定し、プロセス実現のための課題を抽
出し、2015 年から NEDO の資金援助により基盤研究開発をスタートさせた。図 1-5 に日本
が開発するCO2分離型化学燃焼石炭利用技術の概念図を示す 61)。各塔の役割を以下に記す。 
石炭反応塔は、石炭を投入し、熱分解で生成したチャーをガス化反応させる反応塔であ
る。塔内では石炭が投入直後に熱分解して揮発分とチャー(固体炭素)が生成する。揮発分は
即座に塔外の揮発分反応塔に移動し、塔内に残ったチャーをガス化剤(CO2 や H2O)でガス
化反応させる。生成したガスは揮発分と共に揮発分反応塔へ移動させる。石炭反応塔内の
酸素キャリアは主に熱媒体の役割とガス化反応を阻害する H2 や CO の酸化反応に使用さ
れる。 
揮発分反応塔は、石炭反応塔から移動した揮発分や生成ガスを酸素キャリアで酸化反応
させる反応塔である。塔内では CO2と H2O が生成し、酸素キャリアは Fe3O4、FeO 等に還
元される。還元された金属酸化物は空気燃焼塔に移動して空気で酸化反応させ再利用する。 
空気燃焼塔は、還元されて金属となった酸素キャリアを空気で酸化反応を行う反応塔で
ある。酸素キャリアは金属酸化物として再利用する。塔内の酸化反応熱はボイラで熱回収
し発電に利用する。 
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図 1-5 CO2分離型化学燃焼石炭利用技術の概念図 61) 
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1.4.4 ケミカルルーピング固体燃料燃焼反応に関する既往の研究 
 
石炭などの固体燃料に対してケミカルルーピング技術を適用した場合、開発が先行して
いる天然ガスにはない新たな課題が生じる。固体燃料特有の課題は、熱分解で生成したチ
ャーの存在や燃料灰の発生などに起因する流動化や粒子の分離などである。酸素キャリア
の酸化・還元能力だけでなく、燃料灰の影響なども考慮する必要がある。 
 ケミカルルーピング燃焼システムは、大別して燃料反応塔と空気反応塔から構成され、
酸素担体粒子の酸化及び還元がそれぞれの塔で行われる。また、燃料反応塔の排ガスを循
環させることにより、水蒸気濃度を高めることが可能である。空気反応塔は、塔内の固体
は酸素キャリアがほとんどであり、気固反応が中心である。既往の研究が多いため 16,17)、
現段階でもある程度酸素キャリアの性能及び反応速度を評価することは可能である。一方、
燃料反応塔は、酸素キャリア以外にチャーや石炭灰が含まれ、反応系も酸素キャリアと揮
発分以外に、チャーとの反応性や燃料灰と酸素キャリアとの相互作用を考慮する必要があ
る。 
 酸素キャリアの反応性については、既往の天然ガス向けケミカルルーピング燃焼技術で
数多くの研究がなされているが、固体燃料を用いた際の揮発分やチャーと酸素キャリアと
の反応性に関する研究は少ない。固体燃料に関するケミカルルーピング技術では、上述の
通り、熱分解後のチャーと酸素キャリアとの相互作用を明らかにする必要がある。         
Siriwardane ら 62)は、CuO とチャーとを混合し、熱天秤により重量減少プロファイルを測
定した。CuO が 5μm のとき、480℃で重量減少が観察されたが、粒子径が大きくなると重
量減少温度は高くなった。 
Siriwardane ら 63)は、また、固定層反応器を用いて CuO から放出される酸素とチャーとの
相互作用を検討した。チャーと酸素キャリア粒子の距離が近い場合、CuO の分解温度より
も低温で燃焼反応が観察された。しかし、酸素キャリアの粒子径が大きくなると CuO の分
解温度で燃焼反応が観察されるだけであり、チャーの燃焼温度を低くする効果は見られな
かった。   
Leion ら 64)は、石油コークスの燃焼試験を気泡流動層により行った。酸素キャリア粒子
には、Fe2O3/MgAl2O4を用いたが、チャーとの固固反応は確認できなかった。 
Brown ら 65)は、酸素キャリアとして Fe2O3 粒子を用い、気泡流動層におけるチャーのガ
ス化モデルを検討した。チャーと酸素キャリア粒子の直接反応は無視できるとした。また、
流動媒体が砂よりも Fe2O3のほうがチャーのガス化を促進することを報告した。 
Bayarsaikhan ら 66)は、気泡流動層による水蒸気ガス化において、H2及び揮発分がチャー
の水蒸気ガス化を阻害していることを指摘している。また、Leion ら 67)、および、Cuadrat
ら 68)は、酸素キャリアの存在によりガス化阻害因子である CO や H2が排除され、これによ
り、チャーのガス化反応性が向上する可能性を示唆している。  
Cuadrat ら 68)は、流動媒体に砂とイルメナイトを使用した場合を比較し、イルメナイトの
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方が、ガス化速度が速いことを報告した。 
Brown らは、CO の阻害効果を考慮したガス化モデルを構築し、チャーの反応において
は、酸素キャリアの酸素との直接反応の寄与は小さいが、酸素キャリアがガス化阻害要因
を排除することによるチャーのガス化促進効果が高い可能性を示唆している。 
Yang ら 69)は、流体媒体が Fe2O3 の際、チャー及びカリウム担持チャーのガス化を行い、
カリウム担持チャーの方のガス化反応が進行することを示した。 
これらは、ケミカルルーピング固体燃焼技術においては、チャーのガス化反応が重要で
あることが示されている。チャーの H2O ガス化、あるいは、CO2ガス化反応に関する基本
的な速度論的検討は、従来から数多く研究されている。従って、ケミカルルーピング燃焼
技術においては、酸素キャリア共存下におけるチャーのガス化促進効果を定量化すること
が重要である。 
 
 酸素キャリアについては、酸化ニッケル、酸化コバルト、酸化銅、酸化鉄が実証プロセ
スで試験されている 70)。しかしながら、石炭を燃料とした場合は、低コストの酸素キャリ
アの利用が常に重要である。石炭燃焼後の石炭灰は、酸素キャリアの反応性を失活させる、
あるいは、酸素キャリアと灰を分離する際に、酸素キャリアを失う可能性がある。そのた
め、ケミカルルーピング石炭燃焼技術においては、安価で魅力的な鉄系粒子が有望である
と報告されている 72-75)。 
鉄系粒子の中でも、天然鉱物は酸素キャリアとして非常に魅力的である。イルメナイト
は、変成岩及び火成岩に見られる一般的な鉱物であり、主に FeO・TiO2(FeTiO3)で構成され
る。イルメナイト中の酸化鉄は活性相であり、石炭燃焼における酸素キャリアとして使用
されている(Leion ら 75)、Guadrat76))。イルメナイト中の酸化鉄は、Fe2O3から FeO 及び FeO
から Fe への還元剤による 2 段階の還元反応を有し得ると報告している。 
最近の研究では、イルメナイトがケミカルルーピング燃焼における酸素キャリアとし有
能であると示されている。Leion ら 76)は、固形燃料の燃焼のためのバッチ式流動層反応器
を用いてイルメナイトの反応性を分析した。イルメナイトはガス化ガスの CO と H2の高い
転換率を示したが、CH4 は中程度の転換率に留まったことを示した。また、イルメナイト
の反応性は、還元/酸化サイクルの回数とともに改善することが観察された。Adanez ら 77)
および Guadrat ら 68)は、酸素キャリアと H2との反応が CO との反応と比較して著しく速い
ことを報告している。Azis ら 78)は、天然イルメナイトと合成粒子の反応性を小型流動層反
応器で比較し、天然イルメナイトは合成粒子よりも凝集しやすい傾向があると報告してい
る。Schwebel ら 79)は、岩石から得られたいくつかのタイプのイルメナイトを研究し、岩石
イルメナイトの最終反応性が砂と比較して高かったと報告した。Bao ら 80)は、K、Na、Ca
イオンを導入することによってイルメナイトの活性を研究し、これらの外来イオンを導入
することによって還元反応性を高めることができると報告した。 
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 以上述べたように、固体燃料を用いたケミカルルーピング燃焼に関して多くの研究が報
告されてきており、これらの先行研究の知見と課題をまとめると下記のようになる。 
 
1. 石炭を燃料とした場合、熱分解後の石炭チャーのガス化反応により生成したガス(H2、
CO)の阻害影響については多数報告されている。しかしながら、チャーのガス化反応に
大きな影響を与えるとされる水素分圧と水蒸気分圧、温度の影響等を詳細に検討した
研究は少ない。ケミカルルーピング石炭燃焼反応は、石炭反応塔中の酸素キャリアが
石炭チャーガス化反応により生成したガス(H2、CO)を酸化することにより、チャーの
ガス化反応を促進すると予想されている。従って、阻害ガスを取り除くことによるチ
ャーガス化促進効果を明らかにする意義は大きい。                                                                                                                                  
2. 酸素キャリアの反応性については、ガス化ガス(H2、CO)との酸化／還元反応の繰り返
しに伴って反応速度が向上すること、イルメナイト等の天然鉱物系の酸素キャリアは
酸化熱によるシンタリングや膨張／収縮の繰返しによる粉化が生じ、反応性が低下す
る等が報告されている。酸素キャリアの凝集は酸化還元反応性の低下に繋がるが、酸
化還元反応性と物性／組成変化の相関について詳しく検討した研究は見当たらない。
酸素キャリアの酸化還元反応性と物性／組成変化との関連を研究し、最適な運転条件
を見つけることは、ケミカルルーピングケシステムにおける材料コストの低減や反応
器サイズの縮小化に繋がるものを推測される。 
3. ケミカルルーピング燃焼プロセスの経済性を向上するためには酸素キャリアの反応性
向上や石炭チャーの反応促進を実現することが重要である。チャー反応塔における石
炭チャーと酸素キャリアの直接反応(固固反応)速度は遅いため、水蒸気あるいは CO2
ガス化反応を起こし CO と H2を生成後に酸素キャリアと反応させることで、チャーの
ガス化反応速度が向上すると報告されている。しかしながら、酸素キャリア共存下に
おける石炭チャーの反応速度を解析し、酸素キャリアによるチャーガス化促進メカニ
ズムを詳しく検討した研究は少ない。そのため、酸素キャリア共存下における石炭チ
ャー反応速度を解析するとともに、その反応機構を明らかにすることは、今後のプロ
セス開発に向けた有意義な知見となる。 
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1.5 本研究の目的と構成 
 
本論文は、将来の我が国におけるエネルギー源として重要な石炭の有効利用及び環境負
荷低減に関する研究の一環として、ケミカルルーピング石炭燃焼技術の実用化に向けての
基礎研究を行ったものである。ケミカルルーピング燃焼技術は、循環流動層式燃料反応塔
と空気燃焼塔を用い、流動材(酸素キャリア)の酸化/還元を介して、石炭を空気中の酸素と
直接接触させることなく、熱や燃料ガスに転換し、CO2 を分離する技術である。この技術
では CO2回収に特別な CO2分離装置あるいは空気分離装置装置が必要としないため、CO2
分離回収コストを大幅に低減できると期待されている。 
ケミカルルーピング反応は従来の石炭燃焼反応と石炭ガス化反応にはない複雑な反応現
象である。石炭は燃料反応塔に投入後、熱分解が起こり、揮発分は揮発分反応塔で酸素キ
ャリアと反応する。燃料反応塔では、ガス化剤(水蒸気及び CO2)の投入によりチャーがガス
化反応を起こし、CO と H2を生成する。こららの生成ガスはチャーのガス化反応を阻害す
るとされているが、酸素キャリアが H2及び CO を酸化することにより、CO2と H2O となる
ため、チャーのガス化反応は促進されると予測されている。しかしながら、これらの反応
現象の解明には至っていない。 
本研究では、ケミカルルーピング石炭反応塔内における反応現象を解明することを目的
として、酸素キャリア存在下におけるチャーのガス化反応性を実験的に検討した。さらに、
これらの基礎的な検討から得られた知見を用いたベンチスケール装置による石炭燃焼反応
の反応機構について推定した。本論文は 6 章より構成している。 
第 1 章では、上に述べたように、地球温暖化対策の現状と課題、世界のエネルギー情勢、
我が国のエネルギー現状、発電分野における石炭の重要性について記述し、石炭の有効利
用の一つとして期待されるケミカルルーピングを用いた石炭利用技術の概要、既往の研究、
そこでの問題点と今後の課題を抽出するとともに、本研究の目的及び本論文の全体の流れ
について述べた。 
第 2 章では、ケミカルルーピング法における石炭チャーのガス化反応速度と促進効果を
明らかにするため、熱天秤を用いてチャーの水蒸気ガス化雰囲気に反応ガス(水素ガス)を
添加し、水素ガスの濃度変化によるチャー水蒸気ガス化速度を測定した。さらに、ガス中
水素分圧の増加により、ガス化反応を阻害する働きを考慮する必要性があることから、固
体触媒反応における吸着・脱着、表面反応を表す Lngmuir の考え方を基にした Langmuir-
Hinshelwood 型反応速度式(L-H 型式)用いて反応速度解析を行った。 
第 3 章では、酸化鉄系キャリアの酸化/還元繰返し反応を熱天秤で測定し、繰り返し反応
によるキャリア還元速度およびキャリア物性変化の相関を解析し、キャリア反応モデルを
作成した。 
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第 4 章では、小型流動層反応器を用いて、酸素キャリア（酸化鉄）存在下におけるチャ
ーガス化生成ガス、ガス化速度を測定し、酸化鉄によるチャーガス化促進メカニズムを解
明するとともに第 2 章と 3 章から得られた知見を用いて反応モデルを検討した。 
第 5 章では、三塔式循環流動層ケミカルルーピングのベンチスケール装置を用いて、；燃
料として酸化鉄キャリアの循環／流動、酸化／還元の長時間連続試験を実施し、石炭のケ
ミカルルーピング燃焼を検証し、また、第 2、3、4 章の基礎的な検討から得られた知見を
用いてケミカルルーピング石炭燃焼反応機構を推定した。 
第 6 章では、本研究で得られた結果を総括するとともに、今後の展望を述べた。 
 
 
 
 
図 1-6 本研究の位置付け 
 
 
本研究の位置付けについて述べる(図 1-6)。本研究では、第 2 章、第 3 章及び第 4 章にお
いて、今後の展開を見据えた基礎的な検討を行い、それによって得られた知見を用いてベ
ンチスケール装置への展開を行った。今回の研究で得られた知見、数値データ等は、プロ
セス最適条件検討の際に生かされると考えている。さらに、プロセス検討結果から今後の
パイロット、実証機への展開の際に指針を与えるものと想定している。 
 
 
 
 
第2章：生成ガス(H2等）低減によるチャーガス化促進効果の解明
第3章：酸素キャリア(酸化鉄系)の繰り返し反応速度論の検討
第4章：複数反応系の現象解明と反応速度論の検討
第5章：三塔式ベンチスケール循環流動層装置を用いた石炭ケミカル
ルーピング燃焼反応の試験的検証
スケールアップ
シミュレーション
データ提供
本論文の範囲
C + H2O = CO + H2
CO + H2O = H2 + CO2
2H2 + 2Fe2O3 = 2H2O + 4FeO 
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第 2 章 ケミカルルーピング反応条件における石炭チャーのガス化反応
速度の解析 
 
2.1 緒言 
 
 ケミカルルーピング石炭燃焼技術とは、CO2 を回収しても高効率な石炭転換反応が可能
な技術となることが期待されている 1-2)。石炭は循環流動層型燃料反応塔(FR:Fuel Reactor)
で金属酸化物(酸素キャリア)により酸化（燃焼）され、還元された金属酸化物は空気反応炉 
C (char) + H2O → CO + H2        (1) 
 (AR: Air Reactor)で空気にて酸化される。 
 ケミカルルーピングの反応条件において、燃料反応炉における石炭(チャー)と金属酸化
物の反応は以下の 2 段階で進行すると予測されている 3)。 
 
 1 段階：石炭チャーガス化反応 
CO + H2O → CO2 + H2          (2) 
 2 段階：金属酸化物による水素酸化反応 
MOx + H2 →MOx-1 + H2O      (3) 
 
1 段階の石炭チャーのガス化反応は従来のガス化反応と同様であり、生成ガス(H2 等)が
ガス化反応阻害の働きをする。2 段階反応の際、金属酸化物とガス化反応阻害ガスが反応
することにより、瞬時に消費され、式(1)の石炭チャーガス化反応が促進すると予測されて
いる。Keller ら 4)と Zheng5)は、石炭(またはチャー)の燃焼／ガス化の特徴を調べ、石炭チャ
ーの水蒸気ガス化反応は、金属酸化物の存在により Al2O3 またはケイ砂粒子よりも急速に
起こることを報告している。ガス化反応が促進するメカニズムは、金属酸化物が H2(式(3))
と急速に反応し、H2ガスの濃度が低減されることにより、式(1)及び(2)の平衡が右辺に進行
するためと報告されている 4,5)。 
チャーの水蒸気ガス化における H2 等の阻害影響(式(1))については多数の報告が見られ
る。Matsumoto と Kaida (1992)6)は、H2分圧が 0.0025-0.095 MPa における触媒担持チャーの
水蒸気ガス化を研究し、H2分圧の増加に伴ってガス化反応速度が低下することを報告して
いる。Zhang ら(2014)7)は、0-0.5MPa の圧力条件下における混合ガス雰囲気のチャーガス化
を研究し、H2 と CO の混合ガスによるガス化抑制の説明のたの改訂 Langmuir-
Hinshelwood(以下、L-H と記述)モデルを提案した。Kim ら(2013)8)は、Ca 担持褐炭チャーの
水蒸気ガス化速度を求め、L-H 機構に従うことを報告した。  
しかしながら、L-H 式における反応速度定数の温度影響は検討されていない。また、チ
ャー及び触媒チャーのガス化速度におよぼす生成ガス H2 ガスの影響評価も充分であると
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はいえない。 
 そこで、本章では、生成ガス(H2)がガス化反応に与える影響を明らかにするために、高圧
用熱重量分析を用いて高圧水蒸気／H2 共存条件でのチャー及びカルシウム担持炭チャー
(以後、Ca 担持チャーと表記する。) の水蒸気ガス化反応速度を測定し、反応速度に対する
雰囲気ガスの影響を検討した。また、チャーおよび Ca 担持チャーの水蒸気ガス化における
H2分圧と温度の影響を L-H 式に基づいて検討した。さらに、広範囲の PH2/PH2O比と温度条
件におけるチャーおよび Ca 担時炭チャーの水蒸気ガス化におよぼす H2分圧の影響につい
ても検討した。 
 
2.2 熱力学的検討 
 
 式(1)の平衡定数 Kcの温度依存性を、反応ギブズ自由エネルギー変化 ΔG から計算した結
果を図 2-1 に示す。熱力学データ(Barin,1989)9)及び HSC Chemistry 5.1 ソフトウエアを使用
して作成した。 
 
      (4) 
式(1)はモル増加反応のため、Kc(1)は以下の式で与えられる。 
    (5) 
 図 2-1 は、Kc(1)の計算値を温度の関数として示す。1,073K 時の平衡定数は 7 を示すが、
923K では 0.6 に減少する。よって、式(1)は、比較的高い温度の条件で有利な反応である。 
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図 2-1 平衡定数 Kc と温度の逆数の関係図 
2.3 実験 
2.3.1 試料 
 
 表 2-1 に実験に使用した石炭の工業分析及び元素分析値を示す。石炭にはインドネシア
の亜瀝青炭 Adaro 炭を用いた。表 2-2 にチャー及び Ca 担持炭チャーの特性を示す。Ca 担
持炭はイオン交換法 10)にて調製した。なお、Ca 含有量は 5wt%とした。チャー及び Ca 担
持炭チャーは、石炭及び Ca 担持炭を流動層中 1,123K の N2雰囲気下で約 10 分間乾留し、
生成したチャーを粉砕・分級して粒径を約 0.125-0.25mm に調整してから実験に供した。チ
ャー及び Ca 担持炭チャーの炭素含有量は、それぞれ 97wt%及び 81wt%であった。 
 
表 2-1 石炭の工業分析及び元素分析 
 
 
表 2-2 石炭チャー及び Ca 担持炭チャーの特性 
 
 
103/T [1/K]
K
c
=
 (
P
co
P
H
2
)/
P
H
2
O
) 
[a
tm
/a
tm
]
PcoPH2
/PH2O =16
PcoPH2/PH2O= 7
PcoPH2/PH2O
= 0.6
Proximate analysis, wt% Ultimate analysis, wt%, daf
Vol. Mois. FC Ash C H N O
42.3 8.8 44.1 4.8 70.44 4.90 0.35 24.31
FC[wt%] Fash[wt%]
FCaO
in char[wt%]
Char 97 3
Ca loaded coal char 81 19 17
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2.3.2 熱重量分析装置 
 
図 2-2 に高圧熱重量分析装置の概念を示す。熱重量測定装置は、主に 3 つのセクション
から構成される。ステンレススチール製のバランスルームは、5.0MPa の圧力条件に設計さ
れている。バランスバーはバランス室に設置した。試料の重量変化によるバランスバーの
動きは、レーザー変位センサによって検出され、コンピュータ上に記録される。反応容器
は、内径 20mm、長さ 500mm のステンレス鋼管を用いた。反応容器とバランス室はダブル
パイプで作られた冷却部である。バランス室は内径 20mm、長さ 500mm のステンレス鋼製
で 5.0MPa の圧力条件に設定した。外側パイプは、反応器からバランス室への熱伝導を含め
N2ガスによって冷却された。 
サンプルバスケット(8×8×2mm)はプラチナメッシュ(200 メッシュ)からなり、冷却の内側
パイプを通過したプラチナワイヤーによってバランスバーから吊り下げられた。高圧(約
5MPa)の水蒸気は、電気炉(1,073K)に収容された複数のステンレス鋼コイルを通して作製し
た。蒸気ラインは、反応器へ供給する前に電気ヒータで約 723K 以上に加熱した。高圧 H2
はシリンダーから供給した。 
 
 
 
図 2-2 高圧熱重量分析装置の概念図 
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2.3.3 実験手順 
 
 約 0.1g のチャーおよび Ca 担持チャーを試料バスケットにセットし、N2ガス(約 0.5L/min)
にて装置内を昇圧した。電気炉は 25 K/min にて昇温した。反応圧と温度安定後、水蒸気と
水素を反応器に注入し、ガス化実験を開始した。サンプルの重量変化の経時変化データを
コンピュータに記録した。水蒸気供給は 1 L/min に調整した。 
 
図 2-3(a)及び(b)は、ガス化速度測定中の温度、圧力及び重量変化を示す。チャーのガス
化の場合、ガス化開始後に重量は単調に減少したが、Ca 担持炭チャーの場合は、ガス化開
始初期に急激に増加し、次いでガス化時間とともに減少した。重量の急激な増加は、チャ
ー内の CaO が CO2と反応して CaCO3が生成したためと考えられる。 
 
CaO + CO2 → CaCO3   (6) 
 
 チャー及び Ca 担持炭チャーの炭素転換率 X の経時変化は、式(7)、(8)にて計算した。 
 
 
図 2-3 測定中のサンプル重量、温度及び圧力の変化 
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               (7) 
 
 
 (8) 
 
ここで、X は無次元の炭素転換率である。W0[kg]及び Wt[kg]は初期重量及び時間 t[s]にお
ける重量である。Wr [kg]は Ca 担持炭チャーのガス化実験中の最大重量である。Fc はチャ
ーに含まれるカーボンの割合を示す。 
 チャーの初期ガス化速度(RX＝0.1時)は式(9)によって定義される。 
 
 [s–1]         (9)  
 
 
 
2.4 実験結果 
2.4.1 チャー及び Ca 担持炭チャーの高圧水蒸気ガス化に及ぼす H2の影響 
 
 チャーガス化及び Ca 担持炭チャーの様々な PH2/PH2O 比における炭素転換率の経時変化
を図 2-4 に示す。図 2-4 の実験の温度及び全圧は、(a)1023K、(b)1073K 及び 3.0MPa であ
る。H2分圧は 0～1.2MPa、水蒸気分圧は 2～1.2MPa に相当する。 
Time   [ min ]
0
0.2
0.4
0.6
0.8
1
0 10 20 30 40 50 60
PH2/PH2O=0
H2/Steam=0.2
PH2/PH2O=1.0
PH2/PH2O=0
PH2/PH2O=0.2
PH2/PH2O=1.0
Ca loaded coal
Char
PH2/PH2O .
(a) 1023 K; P: 3.0 MPa 
Char
C
ar
b
o
n
co
n
v
er
si
o
n
[
-
]
C 
t 
r 
F W 
W 
W W 
W 
X 
 
 
 
 
 
0 
0 
0 ] 12 44 
) ( 
[ 
C 
t 
F W 
W W 
X 
 
 
 
0 
0 
1 . 0 
1 . 0 ) 1 ( 
 
  
 
X 
X X dt 
dx 
R 
33 
 
 
図 2-4 各 PH2/PH2O比におけるチャー及び Ca 担持炭チャーの炭素転換率 
 
 チャー及び Ca 担持炭チャーの転換率は、PH2/PH2Oの増加に伴って急速に減少した。1023K
において、H2 が存在しない(PH2/PH2O = 0)場合は、チャーは 30 分以内に炭素の約 40%が転
換したが、H2分圧の増加に伴い、転換率は次のように減少した。PH2/PH2Oが 0.2 の場合は、
30 分以内に約 20%の炭素が転換され、PH2/PH2Oが 1 の場合は、30 分以内に約 6%の炭素が
転換された。以上の結果より、H2の存在はチャーガス化を著しく阻害することが明らかと
なった。Ca 担持炭チャーガス化の結果もまた、H2 の存在によるガス化反応の阻害を示し
た。PH2/PH2O比がそれぞれ 0、0.2 及び 1.0 で 30 分以内に約 86%、67%及び 55%が転換され
た。しかしながら、Ca 担持炭チャーの炭素転換率はチャーよりも高く、Ca 担持炭の H2分
圧の増加によるガス化反応速度の低下はチャーガス化の場合よりも小さかった。例えば、
1,023K において、PH2/PH2O比が 0 から 1 に増加した結果、30 分時の炭素転換率は、Ca 担
持炭チャーでは 36%、チャーでは 85%減少した。チャー内の CaO は、チャーガス化の活性
部位への水蒸気吸着を増加させ、H2吸着をブロックしたと考えられる。 
 図 2-4(b)に示すように、温度が 1,073K に上昇すると、PH2/PH2O比のすべてのガス化反応
速度が大きく、チャーと Ca 担持炭チャーの両方で増加した。ガス化率に対する温度の影響
については、後に詳述する。 
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2.4.2 L-H モデルによる H2分圧及び水蒸気分圧下におけるチャーと Ca 担持
炭チャーのガス化速度の解析 
 
H2分圧と水蒸気分圧に対する初期反応速度 RX=0.1は、チャーガス化の活性部位への吸着
及び脱着と関連した L-H 型式に従うとすると、L-H 機構は以下に示す反応の総括反応速度
式で表される 7,8,11,12)。 
 
[s-1]        (10) 
 
式(10)の逆数は式(11)で表される。 
[s]    (11) 
 
PH2/PH2O=0 (H2が存在しない場合)、式(11)は式(12)で書き換えられる。 
 
[s]        (12) 
 
[s]              (13) 
 
 
式(11)は、PH2/PH2Oの関数として kcを記述するために式(14)を使用する。  
 
[MPa-1]      (14) 
 
式(12)中の ka及び式(13)中の kbは PH2=0 における反応速度データを用いて、1/RX=0.1対
1/PH2Oをプロットすることで求めた。図 2-5 はチャーガス化のプロットを示し、図 2-6 は
Ca 担持炭チャーガス化のプロットを示す。チャーと Ca 担持炭チャーのいずれでもガス化
の 1/RX=0.1と 1/PH2Oとが直線関係にあるとみなせる。式(12)はこれらに直線性があること
を示しているため、これを用いて ka及び kbを計算できる。ka及び kbの値は、式(15)-(17)
を用いて線上の任意の 2 点、ⅰ及びⅱを結ぶ線の傾き及び切片から求めることができる。 
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[MPa-1s-1] (15) 
 
 
                   (16) 
 
 
          (17) 
     
 
 
図 2-5(1,023K)からチャーガス化における ka及び kbは、 
 
ka = 1.25×10–3 [MPa–1s–1] ,  C = 1.85×103 [s],  kb = 2.32  [MPa–1]       
 
となった。また、 
 
図2-6(1,023K)からCa担時炭チャーガス化におけるka及びkbは、 
 
ka = 0.74×10–3 [MPa–1s–1],  C = 1.05×103 [s],   kb  =0.014 [MPa–1]      
 
が得られた。 
 
図 2-5 チャーガス化における 1/RX=0.1と 1/PH2Oとの関係 
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図 2-6 Ca 担持炭チャーガス化における 1/RX=0.1と 1/PH2Oとの関係 
 
 式(14)中の kc の値は、PH2/PH2Oに対する ka/RX=0.1 – 1/PH2O – kbをプロットすることにより
求めた。チャーガス化及び Ca 担持炭チャーガス化におけるこれらのプロットをそれぞれ
図 2-7 及び図 2-8 に示す。いずれの場合も直線性が認められ、式(14)の関係性と一致した。
この線上の任意の 2 点を用いて、図 2-7(1,023K)から 
 
kc = 33.33  [MPa–1] となった。また、図 2-8 から 
 
Ca 担時炭チャーガス化の kc は 
 
kc = 0.66  [MPa–1] となった。   
 
同様にして、1,073K におけるチャーガス化及び Ca 担持炭チャーガス化の ka, kb, kc の値に
ついて計算した結果を表 2-3 に示す。 
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図 2-7  チャーガス化における ka/RX=0.1 – 1/PH2O – kbと PH2/PH2Oの関係(1,023K) 
 
 
図 2-8  Ca 担持炭チャーガス化における ka/RX=0.1 – 1/PH2O – kb と PH2/PH2O の関係
(1,023K) 
 
 
 
k
a/
R
X
=
0
.1
-1
/P
H
2
O
-k
b
[M
P
a-
1
]
0
10
20
30
40
50
0 0.2 0.4 0.6 0.8 1 1.2
PH2/PH2O   [-]
Adaro char
1023 K
kc=[ka/R-1/PH2O-kb]/[PH2/PH2O]
   =33.33 [MPa-1]
kc  [ka/ 1/PH2O-kb] / [PH2/PH2O]
 3. 3 Pa-1
k a
/R
X
=
0
.1
-1
/P
H
2
O
-k
b
[M
P
a-
1
]
PH2/PH2O [-]
k
a/
R
X
=
0
.1
-1
/P
H
2
O
-k
b
[M
P
a-
1
]
0
0.2
0.4
0.6
0.8
1
0 0.2 0.4 0.6 0.8 1 1.2
PH2/PH2O   [-]
Adaro Ca char
1023 K
kc=[ka/R-1/PH2O-kb]/[PH2/PH2O]
   =0.66 [MPa-1]
kc = [ka/R-1/PH2O-kb] / [PH2/PH2O]
= 0.66 Pa-1
PH2/PH2O [-]
38 
 
表 2-3 ガス化実験から得られた各反応速度定数 ka, kb, kcの値 
 
   
図 2-9 は、表 2-3 の各反応速度定数 ka, kb, kc を式(10)に代入して計算したチャー及び Ca 担
持炭チャーの初期ガス化速度を示す。H2 が存在しない場合、チャーと Ca 担持炭チャーの
ガス化速度は、PH2Oの増加とともに増加した。PH2Oの増加に伴うガス化速度の増加は、Ca
担持炭チャーの方がチャーよりも大きかった。Ca 担持炭チャーは、チャー表面への水蒸気
吸着を促進したためと考えられる。 
 図 2-9 から PH2の増加に伴って、チャー及び Ca 担時炭チャーの両方のガス化速度は低下
し、図 2-4 に示す実験結果と一致した。しかしながら、PH2の増加によるガス化速度の低下
率は Ca 担時炭チャーの方がチャーよりも低かった。チャー内に Ca を担持することによる
H2O(水蒸気)吸着の改善により、チャーガス化の活性部位への H2 吸着を防止し、ガス化反
応における H2阻害の影響を低減させることにつながったと考えられる。 
 
図 2-9 表 3 の各反応速度定数 ka,kb,kcを式(10)に代入した際の初期ガス化速度の解析結果 
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2.4.3 L-H モデルに対応するガス化速度に及ぼす温度の影響 
 
 H2分圧及び水蒸気分圧条件におけるガス化速度に与える温度の影響を明らかにするた
め、種々各分圧比(PH2/PH2O=0, 0.2, 1)及び温度(923-1073K)におけるガス化実験を行った。
図 2-10 は PH2/PH2O＝1 における炭素転換率を示す。両チャーのガス化速度は温度の上昇に
伴い向上した。また、同温度では Ca 担時炭チャーがチャーより反応速度が速くなった。 
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 図 2-10 各温度における(a)Ca 担持炭チャー及び(b)チャーの炭素転換率 
 
 
 図 2-11 に表 2-3 に示した各反応速度定数(ka, kb, kc)のアレニウスプロットを示す。チャー
及び Ca 担持炭チャーの各反応速度定数の活性化エネルギー(E)及び頻度因子(A)は表 2-3 及
び式(18)を用いて計算した。 
 
𝑘a,b,c = 𝐴a,b,c · 𝑒
(
−𝐸a,b,c
𝑅·𝑇
)
     (18) 
 
 
図 2-11 各反応速度定数のアレニウスプロット 
 
表 2-4 に計算で求めた ka, kb, kcの活性化エネルギー及び頻度因子を示す。L-H 型式における
H2 分圧項の反応速度定数 kc の活性化エネルギーEc が負の値をとっていることから、H2 に
よる反応速度の影響は温度が低いほど顕著であり、温度が高くなると小さくなることを示
している。 
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表 2-4 各反応速度定数の活性化エネルギー及び頻度因子 
 
 
各温度に対する初期ガス化速度 RX=0.1 は、計算で求めた活性化エネルギー及び頻度因子
を用いて、式(18)を式(10)に代入することにより計算した(図 2-12)。ガス化速度の計算値は
実験値と良く一致していた。 
計算結果から、Ca 担持炭チャーはすべての温度と PH2/PH2O比でチャーより高いガス化速
度を有することが明らかとなった。1,173K の温度条件で H2 分圧を下げることにより
(PH2/PH2O比を 1 から 0 に減少させた場合)、Ca 担持炭チャーについては 1.67 倍、チャーに
ついては 1.17 倍と僅かな促進効果が見られた。一方、1,023K では PH2/PH2O比を 1 から 0 に
減少させた場合、Ca 担持炭チャーについては 4.18 倍、チャーについては 12.4 倍増加した。
以上の結果より、H2分圧の影響は、Ca 担持炭チャーの方が原炭チャーより、高い(約 1,173K)
温度ではより大きく、比較的低い(1,073K 及び 1,023K)温度ではより小さいことがわかった。
Ca 担時炭チャーは、H2 の吸着を防止する能力があるため原炭チャーより反応速度は高く
なった。しかしながら、高温において CaO 焼結によりその反応性の一部を失う(すなわち、
H2O 吸着による H2吸着を防止する能力の一部を失う)と考えられる 13)。 
 以上の結果より、H2 によるチャーのガス化反応阻害の影響は温度が低いほど顕著であ
り、温度が高くなると小さくなることがわかった。ケミカルルーピングの温度条件(850℃
～900℃)における反応阻害の傾向は小さくなるものの、依然として影響はあることが分か
る。酸素キャリアとの反応により阻害ガスを低減することができれば、チャーのガス化反
応を促進できる可能性が示唆された。 
 
 
 
ka kb kc
Aa
[MPa-1s-1]
Ea
[kJmol-1]
Ab
[MPa-1]
Eb
[kJmol-1]
Ac
[MPa-1]
Ec
[kJmol-1]
Char gasification 0.91 56 8.63×10-2 - 28 2.75×10-19 -392
Ca loaded coal 
char gasification
2.58 69 2.75×10-8 -112 5.71×10-31 -588
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(a) Ca 担持炭チャー 
 
 
(b) チャー 
 
図 2-12 初期ガス化速度のアレニウムプロット 
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2.5 結言 
 
本章では、ケミカルルーピング石炭燃焼における石炭チャーのガス化反応速度と阻害ガ
ス(H2)濃度の低減によるガス化反応促進効果を確認するため、石炭チャーと触媒チャー(Ca
担持炭チャー)の水蒸気ガス化反応速度を測定し、反応速度に対する雰囲気ガスの影響を検
討した。また、広範囲の PH2/PH2O 比と温度条件におけるチャーおよび Ca 担持炭チャーの
水蒸気ガス化におよぼす H2ガスの影響についても検討した。 
本章で得られた成果を以下に示す。 
1. チャーのガス化反応の反応速度は、触媒(Ca 担持)により向上することが示された。 
2. チャー及び Ca 担持炭チャーのガス化速度は、PH2/PH2Oの低減に伴い促進したことから、H2
分圧の低減によりチャーのガス化反応速度が促進されることが明らかとなった。 
3. 広範囲の PH2/PH2O 比と温度条件におけるチャーおよび Ca 担持炭チャーの水蒸気ガス化に
およぼす H2 分圧の影響について検討した結果、H2 によるチャーのガス化反応阻害の影響
は温度が低いほど顕著であり、温度が高くなると小さくなることがわかった。このため、
ケミカルルーピングの温度条件(850℃～900℃)における反応阻害の傾向は小さくなるもの
の、依然として影響はあることがわかった。 
4. Ca 担持炭チャーは広範囲の温度域と PH2/PH2O 比でチャーより高いガス化速度を示したが、
高温においては触媒(CaO)の焼結により H2の吸着抑制能力が低下することが示唆された。 
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第 3 章 酸素キャリアの酸化還元繰り返し反応速度論の研究 
 
3.1 緒言 
 
ケミカルルーピング燃焼反応は、石炭と空気の直接接触を避けるために、2 つの相互接
続された流動層反応器(空気燃焼塔及び燃料反応塔)間で循環する酸素キャリアによる酸素
供給に基づいている 1)。  
 以下の式は、酸素キャリアとして酸化鉄を使用した際の燃料反応塔および空気燃焼塔に
おける反応を示す。 
 
燃料反応塔(FR):  
   C (coal) + H2O → H2 + CO     (1) 
2Fe2O3 + H2 + CO → 4FeO + H2O + CO2  (2) 
空気反応塔(AR):   
4FeO + O2(Air) → 2Fe2O3 + Q        (3)   
 
一般に、空気反応塔における酸素キャリアの酸化速度は、燃料反応塔における酸素キャ
リアの還元速度よりもはるかに速いことで知られている 2)。 
これまで、酸化ニッケル、酸化コバルト、銅酸化物及び酸化鉄に基づく酸素キャリアを
使用するプロセスが実証されている。この中で、酸化鉄キャリアは、他の金属酸化物と比
較して安価であるため、ケミカルルーピング石炭燃焼プロセスでは良く使用されている 3-
6)。特に、天然の酸化鉄系粒子は安価な酸素キャリアとして期待されている。その中でチタ
ン鉄鉱(イルメナイト)は、変成岩及び火成岩に見られる一般的な鉱物であり、主に FeO･
TiO2(FeTiO3)の組成を有している。イルメナイト粒子は石炭燃焼における酸素キャリアとし
て使用されている 7-8)。イルメナイト中の酸化鉄は、Fe2O3 から FeO を経由して Fe へ 2 段
階で還元されるといわれている。 
Fe2O3･TiO+ reductant → FeO･TiO2 + product   (4) 
FeO･TiO+ reductant → Fe + TiO2 + product  (5) 
最近の研究では、イルメナイトがケミカルルーピング燃焼における酸素キャリアとして
の有能であることが示されている。Leion ら 7)は、小型流動層反応器を用いて CH4 やシン
ガス(H2,CO)とイルメナイトとの反応性を試験した。これらの還元ガスは、イルメナイトと
高い反応性を示し、CO は CO2、H2は H2O に転換された。一方、CH4との反応性は遅く、
中程度の転換率を示したと報告している。また、イルメナイトの反応性は、還元/酸化サイ
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クルの増加とともに向上するという特徴が報告されている。Adanez ら 10)および Guadrat ら
11)は、酸素キャリアと H2の反応が CO より著しく速いことを報告している。Azis ら 12)は、
天然イルメナイト及び合成した Fe / Ti 酸化物粒子を小型流動層反応器で試験し、天然イル
メナイトは合成粒子よりも凝集しやすい傾向があると報告している。Schwebel ら 13)は、岩
石及び砂地から得られたいくつかのタイプのイルメナイトを研究し、岩石イルメナイトの
反応性が砂と比較して高かったと報告した。Bao ら 14)は、K、Na、Ca イオンの導入による
イルメナイト活性を研究し、これらの外来イオンを導入することにより、試料の比表面積
や細孔容積が増加し還元反応速度が増加したと報告している。 
しかしながら、Fe2O3から FeO を経て Fe への 2 段階還元が進行した場合は、再酸化時の
発熱による粒子凝集が懸念されているが、酸化還元反応性と粒子形態変化との関連性を調
査した報告は少ない。 
本章では、還元ガス(CO)を用いたイルメナイトの酸化還元反応実験を行い、酸化還元繰
返し反応性及び繰り返し反応による粒子形態の変化を検討した。また、深い還元度(Fe2O3
から FeO、FeO から Fe)が起こる条件及び深い還元を防止するための条件をそれぞれ検討
した。さらに、イルメナイトの酸化還元反応を複数サイクルにわたって実施する際の反応
モデルを検討した。比較のために合成 Fe2O3/Al2O3キャリアも評価した。 
 
3.2 熱力学検討 
  
ケミカルルーピングプロセスで酸素キャリアとしてイルメナイトを使用する際、還元型
は FeO･TiO2(FeTiO3)からなる。最も酸化された形態は、Fe2O3･TiO2(Fe2TiO5)である。CO に
よる酸化鉄(Fe2O3)の還元は、以下の式によって表される。 
 
3Fe2O3 + CO = 2Fe3O4 + CO2 ; ΔH0298= -50.9 kJ/mol     (6) 
Fe3O4 + CO = 3FeO + CO2; ΔH0298 = 33.7 kJ/mol       (7) 
FeO + CO = Fe + CO2;    ΔH0298 = -15.75 kJ/mol  (8) 
これら 3 つの反応の平衡線図は、温度の関数として図 3-1 に示されている 15)。ケミカル
ルーピングの反応温度域である 1,173K において、CO/(CO2 + CO) > 0.3 の場合、Fe3O4は FeO
まで還元され、CO/(CO2 + CO) > 0.7 の場合は、理論的に FeO は Fe まで還元されることが
わかる。Fe2O3から Fe3O4の反応平衡は、ほほ横軸と重なるため図中に示さない。        
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図 3-1 Fe-C-O システムにおける平衡線図 
 
3.3 実験 
3.3.1 酸素キャリア 
 
本研究で使用したイルメナイトは豪州の砂浜から採取したものを日本の商社から購入し
た。イルメナイトの組成は蛍光 X 線分析装置を用いて分析した。反応前後の粒子形態変化
を観察するため、走査型電子顕微鏡画像(HITACHI SUI510)を用いて撮影した。 
 原料イルメナイト粒子は、FeO･TiO2 を最も酸化された形態の Fe2O3･TiO2 に変換するた
めに、空気中で約 1 時間(1,173K)熱処理し、実験に供した。 
表 3-1 に熱処理後のイルメナイトの組成を示す。粒子サイズは 100-250μm である。 
 比較として用いた人工粒子の Fe2O3/Al2O3は、噴霧乾燥造粒法によって製造され、1,373K
の空気中で熱処理された。熱処理後の Fe2O3/Al2O3を人工酸素キャリアとして使用した。表
3-2 は熱処理後の Fe2O3/Al2O3の組成を示す。粒子サイズは 100-200μm である。 
 図 3-2は熱処理後のイルメナイト及び Fe2O3/Al2O3酸素キャリア粒子の走査型電子顕微鏡
(SEM)画像を示す。砂浜から採取したイルメナイトは、角が取れて丸みを帯びている。 
人工粒子は、球形で粒度も均一である。 
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表 3-1 熱処理後のイルメナイトの組成 [wt%] 
 
 
表 3-2  Fe2O3/Al2O3の組成 [wt%] 
 
 
 
図 3-2 (a)熱処理後のイルメナイト及び(b)Fe2O3/Al2O3の SEM 画像 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Fe2O3 TiO2 CuO MnO SiO2 Al2O3 other
46.6 49.0 0.3 1.3 1.0 0.8 1.0
Fe2O3 Al2O3 other
30 70 0
 
500μm500μm
49 
 
3.3.2 熱重量分析装置 
 
図 3-3 は、酸素キャリアの酸化/還元実験に使用した熱重量測定装置(NETSCH、TG-DTA 
2000S)の概略を示す。還元ガスには、ガスボンベから供給された CO/N2及び CO/CO2/N2混
合ガスを用いた。また、酸化性ガスとして空気を用いた。 
 
 
図 3-3 熱重量分析装置の概念図 
 
 
3.3.3 実験手順 
 
約 30mgのイルメナイトまたは Fe2O3/Al2O3を入れたサンプルパンを熱重量分析装置にセ
ットし、空気雰囲気下(流量：100mL/min)で 20 K/min の速度で 1,173K まで昇温させた。反
応器の温度が安定した後、プログラムされた N2→CO/N2(または(CO + CO2)/ N2)→N2→空気
→N2サイクルによってガス雰囲気が自動的に変化し、試料の還元/酸化が開始された。熱重
量分析装置内のガス流量は非常に小さい(100mL/min)ため、炉の温度はガス切り替え中に変
化しなかった。 
 図 3-4 は、還元/酸化操作における典型的な重量変化の概略を示す。還元中に試料の重量
が減少し、酸化中に試料の重量が増加することになる。実験には、次の 3 種類の還元ガス
を用いた。また、キャリア還元反応の際に、反応ガスだけではなく、生成ガスの影響も考
慮する必要があるため、還元雰囲気を以下のように設定した。 
①15% CO バランス、N2(CO/(CO + CO2) = 1) 
②(15% CO + 10% CO2) バランス N2(CO/(CO + CO2) = 0.6) 
③(15% CO + 20% CO2) バランス N2((CO/(CO + CO2) = 0.42)  
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図 3-4 還元/酸化中のサンプルの重量変化 
 
 
3.3.4 重量変化率 
 
還元/酸化中の試料の重量変化率 ηtは式(9)で算出した。 
 
ηt = (Wt －W0)/W0×100  [wt%]   (9) 
 
ここで、Wo [kg]は初期サンプル重量、Wt [kg]はある時間における試料重量である。また、
酸素キャリアが還元される際の重量減は、O2の放出量に相当する。 
 
酸化鉄の還元が式(10)で進行する場合、キャリアの理論最大重量変化率はキャリアの酸化
鉄物含有量 fFe2O3 [wt/wt]から算出できる。 
 
Fe2O3 → 2FeO + 1/2O2          (10) 
 
理論最大重量変化率 ηm (wt%)＝キャリア Fe2O3含有量(wt%)/Fe2O3分子量×1/2O2分子量 
＝キャリア Fe2O3含有量(wt%)/160×1/2×32 
＝キャリア Fe2O3含有量(wt%)×0.1  
 
従って、ηmは式(11)で表される。 
ηm=
 𝑓Fe2O3 ×100 [𝑤𝑡%]×32
160×2
[wt%] 
 = 𝑓Fe2O3 × 10 [wt%] .      (11) 
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酸素キャリアの還元反応が式(12)で進行する際は、 
Fe2O3 → 2Fe+3/2O2      (12) 
 
理論最大重量変化率 ηmは式(13)で表される。 
ηm=
 𝑓Fe2O3×100 [𝑤𝑡%]×3×32
160×2
  [wt%] 
 = 𝑓Fe2O3  × 30 [wt%]  (13) 
 
 
イルメナイト及び Fe2O3/Al2O3キャリアの理論最大重量変化率 ηmを表 3-3 に示す。 
 
表 3-3 Fe2O3→FeO 及び Fe2O3→Fe の還元状態における理論最大重量変化率 
 
 
 
還元/酸化中の酸素キャリアの重量変化量は、利用できる酸素の吸放出であるため、重量変
化率は酸素キャリアの酸素利用率とも言える。 
 
酸素キャリア利用率[wt%] = WO2/W0×100 [wt%] 
= [W0-Wt]/W0×100 [wt%] 
=ηt [wt%]  (14) 
 
 
 
 
 
 
 
 
Carrier
fFe2O3×100
[wt%]
Theoretical maximum
weight-change ratio, ηm [ wt% ]
Fe2O3 to FeO Fe2O3 to Fe
Ilmenite 46.6 4.66 14
Fe2O3/Al2O3 30 3.0 9
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3.4 実験結果および考察 
3.4.1 酸素キャリア還元の際の雰囲気ガスの影響 
 
図 3-5 は、15%CO、N2ガス雰囲気下におけるイルメナイトの還元中における重量変化率
の経時変化を示す。重量変化率は除々に変化が緩やかとなり、約 5%へ漸近した後に急に大
きくなり、除々に緩やかになりながら約 15%へ近づいていく傾向が認められた。150 分ま
での重量変化率は約 4.6%で表 3-3 に示したように、イルメナイト中の Fe2O3→FeO の理論
最大重量変化率に近い値であった。2 つ目のプラトーでは、約 14wt%まで達した。これは
イルメナイト中の Fe2O3→Fe 還元の理論最大重量変化率に相当する。 
Fe2O3/Al2O3キャリアの場合も同様に還元中に 2 つの重量減少段階が確認された(図 3-6)。
第 1 段階は、約 3wt%で終了し、第 2 段階は約 9wt%で終了した。これは Fe2O3/Al2O3 の理
論上の最大重量変化率に相当する。 
 
図 3-5 イルメナイトの CO/N2還元雰囲気下における重量変化率 
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図 3-6 Fe2O3/Al2O3の CO/N2還元雰囲気下における重量変化率 
 
これらの実験は、イルメナイトと Fe2O3/Al2O3酸素キャリアにおいて、酸素キャリア中の
Fe2O3が、CO/(CO+CO2)>0.7 時に FeO を通過して Fe3O4から Fe に深く還元したことを示唆
している。 
FeO→Fe2O3(式(15))及び Fe→Fe2O3(式(16))によると、Fe→Fe2O3の再酸化熱は FeO→Fe2O3
の約 3 倍の熱を発生する。 
 
FeO + 1/4O2 → 1/2Fe2O3  
ΔH01173= -138.17 kJ/mol (15) 
Fe + 3/4O2 → 1/2Fe2O3 
ΔH01173= -404.33 kJ/mol (16) 
 
Fe の Fe2O3 への酸化は発熱量が大きく(式(16))、粒子同士が凝集する懸念がある。図 3-
7(a)は、第 2 還元段階(FeO→Fe)後に空気により再酸化されたイルメナイト(Fe→Fe2O3)の
SEM 画像を示す。イルメナイト粒子が凝集しているのが確認でき、再酸化の発熱によるも
のと考えられる。 
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(a) イルメナイト 
 
 
(b)Fe2O3/Al2O3 
 
図 3-7 第 2 段階還元後のイルメナイト及び Fe2O3/Al2O3の再酸化後の粒子形態  
 
一方、Fe2O3/Al2O3の酸素キャリア(図 3-7(b))は、再酸化による凝集は見られなかった。こ
れは、イルメナイトが合成粒子よりも凝集する傾向があるという Azis ら(2010)の研究結果
と一致する。人工粒子は不活性のアルミナ粒子の存在により、粒子凝集が抑制されたと考
えられる。 
 イルメナイトの 2 段階還元における結晶構造変化は、X 線回析(XRD)分析によって確認
した。「R1R」は、第 1 還元段階後、15%CO/N2雰囲気下で冷却したことを示し、「R1A」
は試料を空気中で再酸化し、空気中で冷却したことを示す。同様に、「R2R」及び「R2A」
は、第 2 還元段階後、試料を 15%CO/N2 雰囲気下で冷却し、空気中で再酸化及び冷却した
ことを示している。 
 図 3-8 及び表 3-4 は、イルメナイトの還元に対する XRD 分析結果を示しており、最初の
還元ステップ後、イルメナイト FeO･TiO2(FeTiO3)及びマグネタイト Fe3O4が「R1R」試料で
検出された。第 2 還元段階後は、Fe と TiO2のみが R2R 試料中に検出された。しかしなが
ら、空気による再酸化後、R1A 及び R2A 試料中の全ての Fe が擬板チタン石
(Pseudobrookite)Fe2O3・TiO2及びヘマタイト Fe2O3に酸化された。 
 
25μm250μm
25μm250μm
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  (a) Raw data 
    
(b) main peaks detected 
図 3-8 イルメナイトの各還元後の XRD パターン 
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表 3-4 イルメナイトの各還元段階における XRD 分析データ 
 
 
図 3-5 及び図 3-6 に示す平衡理論及び実験結果によれば、第 2 還元段階の FeO→Fe は、次
の 2 つの条件が存在する場合に発生する。すなわち、CO/(CO+CO2)比が 0.7 より大きい場
合、還元時間が第 1 還元段階(Fe2O3→FeO)を超える十分な還元時間を有する場合である。 
 
3.4.2 異なる還元条件における酸素キャリアの還元反応性 
 
図 3-1 の平衡線図に示すように、0.3 < CO/(CO+CO2) < 0.7 の条件では、Fe2O3は FeO まで
の還元に制御することが可能である。そのため、還元条件を (15%CO+10%CO2)/N2 
(CO/(CO+CO2) =0.6)及び(15% CO+20% CO2)/N2 (CO/(CO+CO2)=0.4)雰囲気において、酸素キ
ャリアを第 1 還元段階(Fe2O3→FeO)に制御可能かどうかを調べた。 
 図 3-9(a)及び 3-9(b)は、イルメナイト及び Fe2O3/Al2O3 の実験結果を示している。CO2 の
存在下において、15%CO+10%CO2の雰囲気下では、イルメナイトの重量変化率 ηtは、Fe2O3
の理論的最大重量変化率 ηm に近い 4.6wt%に達した。これは、イルメナイト中の Fe2O3 が
FeO に還元されたことを示している(表 3-4)。 
還元ガス中の CO2 濃度を 20%に増加させると、15%CO+10%CO2 で観察されたものに比べ
て還元速度が低下した。平衡線図に示したように、生成物である CO2ガス濃度が高くなる
と CO による酸化鉄の還元反応性が低下することが明らかとなった。 
 Fe2O3/Al2O3 の CO2 存在下における還元(図 3-9)は、2.5wt%の重量変化率を示した。これ
は Fe2O3/Al2O3 中の Fe2O3→FeO へ還元する理論上の最大重量変化率(すなわち 3wt%)(表 3-
4)に近い。100 分を超えても第 2 還元段階は観測されなかった。さらに、15%CO + 20%CO2
の還元速度は、15%CO + 10%CO2の還元速度よりも遅いことが確認された。 
R1R R1A R2R R2A
Pseudobrookite 
(Fe2O3·TiO2)
- detected - detected
Ilmenite
(FeO·TiO2)
detected - - -
Hematite
(Fe2O3)
- detected - detected
Magnetite
(Fe3O4)
detected - - -
Iron
(Fe)
- - detected -
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(a) イルメナイト 
 
(b) Fe2O3/Al2O3 
 
図 3-9 CO2存在下における CO による酸素キャリアの還元; 
(a) イルメナイト、(b) Fe2O3/Al2O3 
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3.4.3 イルメナイト及び Fe2O3/Al2O3キャリアの繰り返し還元反応性
(Fe2O3→FeO) 
 
酸素キャリアの複数回の還元/酸化サイクル間に起こる反応性及び形態変化を調べるた
め、イルメナイト及び Fe2O3/Al2O3を用いて約 30 サイクルの繰り返し反応実験(熱重量分析)
を行った。 
図 3-10 は、イルメナイト及び Fe2O3/Al2O3を 15%CO/N2雰囲気下において、Fe2O3→FeO
の還元条件を還元/酸化サイクル 30 回にわたり実施した際の重量変化率 ηt を示す。イルメ
ナイト及び Fe2O3/Al2O3において、一定の還元/酸化サイクルが観察された。 
図 3-11 は、連続的な還元/酸化サイクルにわたるイルメナイトの時間関数としての重量
変化率 ηtを示す。イルメナイトの還元速度は、サイクル数の増加と共に速くなることが観
察された。例えば、還元時間 20 分では、サイクル 1 の重量変化率は、-1.65 であり、サイ
クル 2、5、10、20 及び 30 の変化率はそれぞれ-2.0、-2.1、-2.2、-2.4 及び-2.5 である。これ
は、イルメナイトを CH4で還元した結果、サイクル数の増加と共に還元速度が速くなるこ
とが観察された Adanez ら(2010)の研究結果と一致している。イルメナイト中の酸素の出入
りにより粒子構造に変化が生じ、粒子内のガス拡散性が向上することが主な原因であると
考えられている。 
 イルメナイトの酸化速度(図 3-11(b))も同様にサイクル数の増加に伴い速くなった。 
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(a) イルメナイト 
 
(b) Fe2O3/Al2O3 
 
図 3-10 Fe2O3の FeO への還元/酸化中の重量変化率; (a) イルメナイト、(b) Fe2O3/Al2O3 
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(a) 還元サイクル 
 
(b) 酸化サイクル 
 
図 3-11 異なる還元/酸化サイクルにおけるイルメナイトの重量変化率;  
Fe2O3の部分還元により FeO に還元した場合 
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 図 3-12 は 1 回、10 回及び 30 回の還元/酸化サイクル後のイルメナイトの SEM 画像を示
す。細孔及び亀裂は、サイクル数の増加に伴い増加することが観察された。 
 サイクル数による還元(酸化)速度増加の要因は、イルメナイトの初期結晶は大きいが、繰
り返し反応とともにその結晶子が段々小さくなり、粒子内部に亀裂や細孔が発生したこと
で、ガス拡散性が向上することが主な原因であると考えられる。 
すべてのサイクルの重量変化率は、3.2～3.5wt%範囲で Fe2O3→FeO までの理論最大重量変
化率に近づいた。還元/酸化サイクルにおけるイルメナイト粒子の凝集は起こらないことが
観察された(図 3-11 及び 3-12)。 
 
 
   (a) 1 サイクル       (b) 10 サイクル      (c) 30 サイクル 
 
図 3-12 複数の還元/酸化サイクル後のイルメナイトの SEM 画像 
  
 図 3-13 は連続的な還元/酸化サイクルにおけるの Fe2O3/Al2O3重量変化率を示す。全ての
サイクルにおいて、還元/酸化の重量変化率はほぼ同一であり、全サイクルの重量変化率は、
2～2.4 の範囲に近づき、理論最大重量変化率から Fe2O3から FeO へ還元したことが示唆さ
れた。 
 図 3-14 は 1、10 及び 30 サイクル後の Fe2O3/Al2O3の SEM 画像を示す。粒径及び表面形
態は、複数の還元/酸化サイクルによって変化は見られなかった。 
 
50 μm 50 μm 50 μm
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(a) 還元サイクル 
 
(b) 酸化サイクル 
 
図 3-13 異なる還元/酸化サイクルにおける Fe2O3/Al2O3の重量変化率 
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(a) 1 サイクル      (b) 10 サイクル      (c) 30 サイクル 
図 3-14 複数の還元/酸化サイクル後の Fe2O3/Al2O3の SEM 画像 
 
図 3-15 は、イルメナイト及び Fe2O3/Al2O3に対する 15%CO + 20%CO2雰囲気下における
30 回の還元/ 酸化サイクルの重量変化率を示す。イルメナイト及び Fe2O3/Al2O3において、
一定の重量変化率が観察された。 
図 3-16(a)は、複数のサイクルにおけるイルメナイトの還元時間に対する重量変化率を示
す。イルメナイトの還元速度は、還元/酸化サイクルの回数の増加と共に向上することが観
察された。20 分の還元時間では、サイクル 1、2、5、10、20 及び 30 において、それぞれ-
1.3、-2.2、-2.6、-2.9、-3.5 及び-3.8 の重量変化率が観察された。しかしながら、図 3-16(a)
は、CO2(CO/(CO+CO2) = 0.4)の存在下では、100 分を超える還元時間でさえ CO による還元
による 2 段階還元は観察されなかった。 
 図 3-16(b)は、複数サイクルにおけるイルメナイトの酸化時間に対する重量変化率を示
す。イルメナイトの酸化速度は、2wt%の重量変化率に達するまで、全てのサイクルでほぼ
同一であり、それ以降の酸化速度は、サイクル数の増加と共に速くなることが観察された。
   
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
50 μm 50 μm 50 μm
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(a) イルメナイト 
 
(b)  Fe2O3/Al2O3 
 
図 3-15 15%CO+20%CO2の還元条件における複数の還元/酸化による重量変化率 
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(a) イルメナイト還元サイクル 
 
(b) イルメナイト酸化サイクル 
図 3-16 複数回の還元/酸化サイクルにおける重量変化率 
 
サイクル数による還元(酸化)速度の増加は、イルメナイト中の結晶子が酸化還元の繰り返
しによって、結晶子が微粒子に分解され、さらに、細孔が発達したためと推測される。 
 1 サイクル、10 サイクル及び 30 サイクル後に回収したイルメナイト試料の SEM 画像は、
図 3-17 に示したとおり、30 サイクルまでの還元/酸化によって粒子サイズに著しい変化は
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見られなかった。また、還元/酸化サイクルによるイルメナイト粒子の凝集も見られなかっ
た。しかしながら、サイクル数の増加に伴い、イルメナイト粒子には亀裂が目立つように
なっている。 
 
 
(a) 1 サイクル     (b) 10 サイクル    (c) 30 サイクル 
図 3-17 複数の還元/酸化サイクル後のイルメナイトの SEM 画像 
 
 
 図 3-16(a)と図 3-11(a)を比較すると、1 サイクル目以降の(CO+CO2)/N2 における還元速度
の増加は、CO/N2 よりも大きいことがわかる。これは、長い時間還元ガスと反応すること
によって、粒子の細孔及び亀裂の数が増加することが要因であると考えられる。 
 図 3-18(a)及び(b)は、Fe2O3/Al2O3粒子の還元及び酸化における重量変化率を示す。還元及
び酸化速度は、すべてのサイクルにわたって一定であるように見える。図 3-19 は、1 サイ
クル、10 サイクル及び 30 サイクル後の Fe2O3/Al2O3 粒子の SEM 画像を示す。粒径及び表
面形態は、複数回の還元/酸化サイクルにわたって変化は見られなかった。 
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  (b) Fe2O3/Al2O3酸化サイクル 
図 3-18 複数回の還元/酸化サイクルにおける重量変化率 
 
 
 
 
(a) 1 サイクル      (b) 10 サイクル   (c) 30 サイクル 
 
図 3-19 複数の還元/酸化サイクル後の Fe2O3/Al2O3の SEM 画像 
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3.4.4 酸素キャリアの還元反応モデル検討 
 
イルメナイト及び Fe2O3/Al2O3の還元反応機構を検討するため、CO/CO2雰囲気下における
繰り返し重量変化率から転換率を計算し、妥当な反応モデルの検討を行った。 
酸素キャリアが Fe2O3→FeO まで還元した際の転換率は以下の式で求められる。 
Converion, X =
2×𝑀𝑂2,𝑡
𝑀Fe2O3
=
2×𝑊𝑡/32
𝑊0×𝑓Fe2O3/160
      (17) 
転換率は、Fe2O3が FeO まで還元された時を 1 として定義する。 
 
ここで、MO2,tは、時間 t における酸素キャリアから放出された O2の物質量(モル)であり、
MFe2O3は、酸素キャリア中の Fe2O3のモル含有量である。 
イルメナイトについては、式(17)は次のように書き換えることができる。 
 
X =
2×
𝑊𝑡
32
𝑊0×
𝑓Fe2O3
160
= 21.46
𝑊𝑡
𝑊0
= 0.2146𝜂𝑡     (18) 
 
一方、Fe2O3/Al2O3については、式(17)は次のように書き換えることができる。 
 
                 X =
2×
𝑊𝑡
32
𝑊0×
𝑓Fe2O3
160
= 33.33
𝑊𝑡
𝑊0
= 0.3333𝜂𝑡    (19) 
 
図 3-20 にイルメナイト及び Fe2O3/Al2O3 を 15%CO+20%CO2、N2 バランス雰囲気における
還元転換率と反応時間の関係を示す。還元転換率は、イルメナイトと Fe2O3/Al2O3の両方に
ついて、転換率が約 0.6 の値に達するための時間は、サイクル数と共に急速に速くなるこ
とが観察され、その後、各サイクルにおいて、時間と共に増加率が低下した。 
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(a) イルメナイト還元転換率 
 
(b)  Fe2O3/Al2O3還元転換率 
 
図 3-20 異なるサイクルにおける酸素キャリアの還元転換率 
(a)イルメナイト、(b) Fe2O3/Al2O3 
 次に図 3-20 の転換率の結果から、1 サイクルと 30 サイクル目の還元反応に適したモデ
ルの検討を行った。気体－固体反応については、理論的ベースを有し、いつくかのパラメ
ータを含む 3 つのモデルが一般に提案されている。容積反応モデル、グレインモデル、細
孔モデルである(Ishida and Wen, 1971)16)。 
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容積反応モデルは、固体粒子全体にわたって均一な反応が起こって、変換により反応表
面積が直線的に減少すると仮定している。このモデルには、1 つのパラメータ kvmを含んで
いる。全体的な反応速度は、 
  
𝑑𝑋
𝑑𝑡
= 𝑘𝑉𝑀(1 − 𝑋)  (20) 
 
積分により一次式で表される。 
ln(1 − X) = 𝑘𝑉𝑀 ∙ 𝑡   (21) 
kvmは容積反応モデルの反応速度定数である。 
 
 グレインモデルは、反応体が固体粒子内の非多孔質粒子の表面上で反応すると仮定して
いる(Szekely and Evans, 1970)17)。いくつかの異なる仮定を用いて、反応速度は次式のように
表される。 
𝑑𝑋
𝑑𝑡
= 𝑘𝐺(1 − 𝑋)
2/3  (22) 
 
積分により一次式で表される。 
3(1 − (1 − 𝑋)
1
3) = 𝑘𝐺𝑡      (23) 
kGはグレインモデルの反応速度定数である。 
 
 細孔モデルは、酸素キャリア粒子内部には円筒状の細孔が多数存在すると仮定し、反応
の進行と共に細孔が浸食されて太くなり重なりなう(反応に利用可能な表面積が減少)モデ
ルである(Bhatia and Perlmutter, 1980)18)。一般的な速度方程式は次式で与えられる。 
𝑑𝑋
𝑑𝑡
= 𝑘𝑃(1 − 𝑋)√1 − 𝜑(1 − 𝑋) (24) 
 
積分により次の一次式で表される。 
2[(1 − 𝜑𝑙𝑛(1 − 𝑋)1/2 − 1]/𝜑 = 𝑘𝑃𝑡  (25) 
 
細孔モデルは、反応の初期段階における細孔成長の競合効果と、反応中の隣接する細孔
の合体による細孔破壊とを考慮して、反応中の最大反応性を予測することができる。細孔
モデルは、固体粒子の初期細孔構造（X = 0）および反応速度定数 kPに関連するφという 2
つのパラメータを含む： 
 
φ =
4𝜋𝐿0(1−𝜀0)
𝑆0
2   (26) 
ここで、S0、L0及び ε0は、それぞれ細孔表面積、細孔長及び固体気孔率である。 
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 1 サイクル及び 30 サイクルにおけるイルメナイト及び Fe2O3/Al2O3 粒子の還元に対する
容積反応モデル、粒子モデル及び細孔モデル(式(21)、(23)及び(25))の適用性を図 3-21 に示
す(図 3-20 に示す実験的な還元転換データ X を使用して計算した)。 
 式の線形性に基づいて、式(21)、(23)、(25)より 1 及び 30 サイクルにおけるイルメナイト
の還元過程は容積反応モデルとグレインモデルが細孔モデルよりも直線性を有している。
また、Fe2O3/Al2O3粒子の場合は、細孔構造係数φの値が 15 である細孔モデルが、グレイン
モデルまたは容積反応モデルより直線性を有していることがわかった。 
これらのモデル結果から、イルメナイト及び人工粒子の還元反応性と粒子構造との関連
性について次のように考察した。イルメナイトは反応初期に粒界表面で還元反応が起こる
が、繰り返しサイクルによって、亀裂や細孔の発達による形態変化により、内部まで反応
ガスが拡散できるようになり、除々に還元反応性が向上していくものと考えられる。一方、
Fe2O3/Al2O3粒子は、細孔拡散によって反応が進行しており、ガスの拡散性がイルメナイト
より高いことが反応性に寄与していると考えられる。 
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図 3-21 1 サイクル及び 30 におけるイルメナイト及び Fe2O3/Al2O3還元モデル 
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3.5 結言 
 
本章では、CO ガスを用いたイルメナイトの酸化還元反応実験を行い、酸化還元繰返し反
応性及び繰り返し反応による粒子形態の変化を検討した。また、Fe2O3 から FeO を経由し
て Fe まで還元が進行する条件及び粒子凝集を防止するための条件をそれぞれ検討した。さ
らに、イルメナイトの酸化還元反応を複数サイクルにわたって実施する際の反応モデルを
検討した。比較のために合成 Fe2O3/Al2O3キャリアも評価した。 
本章で得られた成果を以下に記述する。 
 
1. 両キャリアにおいて、生成ガスの CO2が存在しない場合は、平衡線図で示す通り、Fe2O3→Fe
まで還元が進行したが、再酸化時の発熱により粒子凝集を引き起こしたと考えられる。 
2. イルメナイトの繰り返し反応に伴う粒子凝集を抑制するため、還元時間の短縮および FeO
の還元度における還元実験を行った。平衡線図の 0.3 <CO/(CO+CO2)< 0.7 の実験条件にお
いて、Fe2O3 の FeO への還元サイクルでは粒子凝集の発生を抑えることが可能であること
が示唆された。 
3. 還元反応モデルを検討した結果、イルメナイトの還元反応は容積反応モデルとグレインモ
デル、Fe2O3/Al2O3は細孔モデルで説明可能であることが分かった。イルメナイトの還元速
度は人工キャリアより遅いが、これは粒界表面で還元反応が起きているためと考えられる。
一方、Fe2O3/Al2O3粒子は、細孔構造パラメータを必要とする細孔拡散によって制御される
反応と一致し、比較的高い還元速度が示された。 
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第 4 章 酸素キャリア存在条件における石炭チャーガス化反応 
メカニズムの検討 
 
4.1 緒言 
 
本章では、石炭ケミカルルーピング燃焼における燃料反応塔中内でのチャーと酸素キャ
リアの固固反応によるガス化反応のメカニズムに関わる知見を得るために、小型流動層反
応器を用いてチャーとキャリア反応実験を行い、チャーのガス化反応速度解析をした。 
 ケミカルループ燃焼では、固体燃料は熱分解されて揮発性物質(ガス)とチャー(固体)にな
り、これらの生成物は酸素キャリアと反応する。いくつかの揮発性物質は他のものより速
い速度で酸素キャリアと反応する(Yang ら 2007; Leion ら 2008; Berguerand ら 2010)1-3)。例
えば、Abad ら(2011)4)は、H2と Fe2O3ベースの酸素キャリアとの反応が、CH4の 2 倍、CO
より 4 倍速いことを報告している。揮発性物質の反応とは対照的に、チャーと酸素キャリ
アははるかに遅い固固反応である。Wang ら(2012)5)は、熱重量分析を用いて、N2 雰囲気下
で無煙炭による鉄系酸素キャリアの還元反応を調べた。彼らは、酸素キャリアとの反応に
より無煙炭の 48%が直接還元されると報告している。Wei ら(2017)6)は、バイオマスチャー
と 1123K の固定層における酸素キャリアとの反応を研究している。彼らは 55 分の反応時
間でバイオマスチャーの炭素転換率が 36.65%になることを報告した。 
CO2 または水蒸気の存在下では、酸素キャリアによる固体燃料の転換率が増加するとの
報告がなされている。 Leion ら(2007)7)は、蒸気の存在下または非存在下で石油コークスと
鉄系酸素キャリアとの反応を研究した。彼らは、水蒸気のない雰囲気と比較して 50%水蒸
気雰囲気下の平均反応速度が 3〜4 倍に増加することを報告した。まず、炭化物が水蒸気と
反応して H2と CO を生成し、H2と CO が Fe2O3(式(1)と(2))と反応した。すなわち 1 段階の
固体-固体反応の代わりに 2 段階のガス‐固体反応が起こっていることが示唆された。H2と
CO はチャーと水蒸気の反応の生成物でもあるため、Fe2O3(式(1)と(2))の還元によるこれら
のガス(H2、CO)即時除去は、チャーと水蒸気のガス化反応の向上に繋がるとの報告がなさ
れている (Saito ら 2018)9)。 
H2 + Fe2O3 → 2FeO + H2O         (1) 
CO + Fe2O3 → 2FeO + CO2         (2) 
1/4CH4 + Fe2O3 → 2FeO + 1/4CO2 + 1/2H2O         (3) 
C (char) + H2O → H2 + CO            (4) 
 
しかし、H2O が存在すると、水性ガスシフト反応は H2の生成をもたらす。 
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CO + H2O → H2 + CO2       (5) 
水性ガスシフト反応速度がチャーガス化速度よりもはるかに速い場合、反応(4)及び(5)を組
合わせて式(6)を生成することができる。H2が酸素キャリア(式(7))との反応によって除去さ
れる場合、チャーと酸素キャリア間の全体的な反応は、連続的な 2 段階反応として説明す
ることができる。 
 
 C (char) + 2H2O → 2H2 + CO2  (6) 
 
 2H2 + 2Fe2O3 → 2H2O + 4FeO  (7) 
 
しかし、高温で酸素キャリアの存在下で水性ガスシフト反応が起こるかどうか、それが
どのようにしてチャー酸素キャリア反応に影響を及ぼすかについては完全に解明されてい
ない。 
本章では、石炭チャーをアルミナ流動層 (不活性 )、イルメナイト流動層あるいは
Fe2O3/Al2O3流動層に投入し、N2雰囲気、水蒸気雰囲気または CO2雰囲気においてガス化実
験を行い、チャーと酸素キャリアの反応に及ぼす水性ガスシフト反応の影響を検討した。 
 
4.2 水性ガスシフト反応の熱力学的検討 
 
燃料反応塔におけるチャー水蒸気ガス化反応と水性ガスシフト反応は以下の反応式で表さ
れる。 
チャーの水蒸気ガス化反応： 
C + H2O (g) = CO + H2; ΔH0298 = 131.39 kJ/mol      (8) 
水性ガスシフト反応：  
CO + H2O (g) = CO2 + H2; ΔH0298 = −41.15 kJ/mol    (9) 
水性ガスシフト反応の平衡定数 Kc は以下の反応式で表される。Kc は温度によって決まる
定数であり、平衡時の反応ガスと生成ガスの分圧比で反映される。 
𝐾𝐶 =
𝑃𝐻2∙𝑃𝐶𝑂2
𝑃𝐻2𝑂∙𝑃𝐶𝑂
 =
𝑃𝐻2 𝑃𝐶𝑂⁄
𝑃𝐻2𝑂 𝑃𝐶𝑂2⁄
        (10) 
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ここで、PH2, PCO, PCO2及び PH2Oは H2, CO, CO2及び H2O の分圧である。 
 図 4-1 は各温度(1003,1123,1173,1223K)における水性ガスシフト反応の平衡定数 Kc の
平衡ガス組成 PH2/PCO比と PH2O/PCO2比の関係を示す。一定 PH2O/PCO2比における温度上昇に
伴う Kc の低下は、シフト反応は高温において平衡的に進みにくいことを示唆する。 
 
 
図 4-1 各温度における水性ガスシフト反応(CO + H2O = CO2 + H2)の平衡図 
 
 
式(8)のチャーガス化反応は、H2を 1 モル、CO を 1 モル生成し、CO2は生成しない。従
って、PH2/PCO 比は 1 になり、PH2O/PCO2 は無限大になる。これは CO2 が生成されないため
PH2/PCO対 PH2O/PCO2のプロットが KCに到達しないことを意味する。 
対照的に、水性ガスシフト反応(式 5)による H2 および CO2 の生成は、PH2/PCO 比が増加、
PH2O/PCO2比が減少することにより、PH2/PCO対 PH2O/PCO2のプロットが KCに近づくことを意
味する。 
さらに、水性ガスシフト反応によって生成された H2が酸素キャリア(式(7))との反応によ
って直ちに除去された場合、CO2 濃度がさらに増加するため PH2/PCO 対 PH2O/PCO2 のプロッ
トはさらに左側に移動し、平衡に到達するものと推測される。 
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4.3 実験 
4.3.1 酸素キャリア 
 
イルメナイトは、酸化/還元サイクルによって活性化してから実験に供した。この活性イ
ルメナイトの組成は X 線蛍光分析によって測定し、また、物理性状を把握するために走査
電子顕微鏡画像(日立 SUI510)を用いて画像を得た。表 4-1 に活性化イルメナイト(粒径、100
〜250μm)の組成を示す。 
 人工キャリア Fe2O3/Al2O3は噴霧乾燥造粒法により製造し、空気中(1373k)で熱処理し
た。熱処理後の粒子を本実験で使用した。表 4-2 は、Fe2O3/Al2O3粒子(粒径 100-200 μm)の
組成を示す。市販の Al2O3（AL9-0.2）を酸素キャリアとの比較のために不活性材料として
使用した(表 4-3)。 
 図 4-2 は、活性化イルメナイトおよび Fe2O3/Al2O3粒子の走査型電子顕微鏡画像を示
す。 
 
表 4-1 活性イルメナイトの組成 (wt%) 
 
 
表 4-2 Fe2O3/Al2O3酸素キャリアの組成 (wt%) 
 
 
表 4-3 商用アルミナの性状 
 
Fe2O3 TiO2 other
51.3 46.5 2.3
Fe2O3 Al2O3 other
50 50 0
Composition, wt% Density
g/cm3
Particle
size, μmAl2O3 MgO
99.5 <0.4 3.8 200
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(a)(c) activated ilmenite   (b)(d) Fe2O3/Al2O3   
 
図 4-2  (a)(c) 活性イルメナイト及び(b)(d)Fe2O3/Al2O3 酸素キャリアの SEM 画像 
 
予備実験では、後述の水性ガスシフト反応時における酸素キャリアと還元性ガス(H2、CO)
との反応性を議論するために、熱重量分析 (図 4-3)によって活性イルメナイト及び
Fe2O3/Al2O3の還元反応性を調べた。 
 
重量変化率= (Wt-W0) / (W0) ×100  [wt%]    (11) 
 
ここで、Wt および W0は、時間 t および初期時間におけるグラム単位の試料の重量であ
る。 
図 4-3 より、イルメナイトと Fe2O3/Al2O3のいずれも、H2とキャリアの反応速度は CO
の反応速度よりも 2〜3 倍速いことがわかった。さらに、CO と H 2について、Fe2O3/Al2O3
の還元速度はイルメナイトより 4〜5 倍速かった。 
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図 4-3 実験に用いた酸素キャリアの還元性の比較 
 
 
4.3.2 チャーの調製 
 
 チャーは、インドネシア産の亜瀝青炭(粒径 100 ~ 150 μm)を流動層中、1123K の N2雰囲
気下で 10 分間熱分解して得た。この乾留チャーを粉砕し、粒径 100 ~ 150 μm に分級して
実験に供した。 
 表 4-4 に亜瀝青炭の工業分析及び元素分析を示す。表 4-5 にチャーの組成を示す。 
 
表 4-4 亜瀝青炭の組成 
 
 
表 4-5 乾留チャーの組成  
 
Proximate anal. wt% Ultimate anal. wt%, daf
Vol. Mois. FC Ash C H N O S
44.6 5.1 46.4 3.9 69.85 4.96 0.76 20.28 0.20
FC [wt%] Fash [wt%]
Char 93 7
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4.3.3 流動層反応器 
 
 図 4-4 は、使用した気泡流動層反応器の概略である。上段は、チャーと酸素キャリア反
応のための反応器であり、Al2O3粒子または酸素キャリア粒子を充填した。下段はガス予熱
用の反応器であり、石英砂を充填した。 
 上段反応器の上部に、チャー導入管、チャー導入バルブ、チャーホッパーからなるチャ
ーインジェクションシステムを取り付けた。チャー導入管は、流動層の表面から約 20mm
に設置した。 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
図 4-4 流動層反応実験装置の概念図 
 
 流動化ガスあるいは反応ガスを予熱反応器の底部から導入し、上段反応器へ通して排出
した。実験はまず酸素キャリアを流動しながら反応器を昇温し、反応器内の温度が安定し
たら、チャーをホッパーから上段流動層に投入した。反応によって発生したガスは凝縮器
に通して水を、フィルターを通して粉塵を除去したあと、マイクロガスクロマトグラフィ
で連続的に分析した。  
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4.3.4 実験手順 
 
 図 4-5 は、実験中の実験条件とガス生成の時間経過を示している。上段反応器にイルメ
ナイトまたは Al2O3 (80g)または Fe2O3/Al2O3 (49g)を入れ、下段反応器の底部から空気を導
入して流動化させた(イルメナイトまたは Fe2O3/Al2O3は 1.3L/min、Fe2O3/Al2O3は 0.78L/min)。
下段の反応器を 1073K に加熱するために 2 つの電気炉を使用し、上段の反応器を所定の温
度に加熱した。上段反応器が実験温度に達したら、流動化ガス（CO2/N2 または水蒸気/N2）
に切替し、ガス生成物の分析を開始した。 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
図 4-5 （a）CO2/N2および（b）H2O/N2雰囲気下で酸素キャリア層にチャーを投入した際
の生成ガス組成 
 
チャーを投入後、CO2/N2雰囲気での生成ガスは CO2と CO、H2O/N2雰囲気下での生成ガ
スは CO2、CO、H2であった。 
 チャーを流動層に添加した約 70 分後に、供給ガスを N2に変更した後、空気を用いて反
応器中に残された未反応炭素を燃焼させた。この炭素燃焼段階での生成ガスは CO2 と CO
であった。 
 
4.3.5 チャー反応の炭素転換率計算法 
 
 チャー－酸素キャリア反応および炭素燃焼によって生成された炭素質ガスを定量化する
ことにより、以下の式を用いて経時的な炭素転換率の変化を計算することができる。 
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     X =
∑ (𝑀𝐶𝑂,𝑡+𝑀𝐶𝑂2,𝑡)
𝑡
0
𝑀𝐶,𝑐ℎ𝑎𝑟
  
    =
  ∑ ((𝑓𝐶𝑂,𝑡+𝑓𝐶𝑂2,𝑡) × 𝑉𝑓,𝑡−𝑉𝐶𝑂2,𝑡) 
𝑡
0 /22.4
𝑀𝐶,𝑐ℎ𝑎𝑟
   (12) 
 
ここで、MCO,tおよび MCO2,tは、時間 t における CO および CO2のモル量[mol]であり、MC,char
はチャーに含まれる C のモル量[mol]、 fCO,tおよび fCO2,tは時間 t における生成ガス中の CO
および CO2分率[-]であり、VCO2,tは、時間 t における供給 CO2ガスの体積[L]である。Vf,tは、
時間 t におけるドライベース生成ガスの体積[L]である。 
 
4.4 実験結果 
4.4.1 チャー‐酸素キャリア反応性 
 図 4-6 は、CO2/N2ガス雰囲気下におけるチャーのガス化反応によって生成されたガス組
成を示す。 Al2O3の流動層を使用した場合(図 4-6(a))、チャーの添加時に、生成ガス中の CO2
の量が減少し、チャーが CO2と反応して CO を生成するために CO の体積が増加した： 
 
C (char) + CO2 → 2CO   (13) 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
図 4-6  (a) Al2O3、（b）イルメナイト、（c）Fe2O3/Al2O3流動層を CO2/N2雰囲気下でチャー
添加後の生成ガス組成の比較 
0
5
10
15
20
25
0 40 80 120 160 200
Time  [ min ]
Air CO2/N2 N2 Air
Char 
injecting
T
CO2 15 %, 
N2 balance
1173 K
CO2
CO
800
600
400
200
0
(a) Char /Al2O3
C
O
, 
C
O
2
co
m
p
o
si
ti
o
n
 [
 v
o
l%
 ]
T
em
p
er
at
u
re
 [
 K
 ]
300
500
700
900
1100(a) Char /Al2O3
0
5
10
15
20
25
0 40 80 120 160 200
Time  [ min ]
800
600
400
200
0
Air CO2/N2 N2 Air
Char 
injecting
T
CO2
CO
CO2 15 %, 
N2 balance
1173 K
(b) Char / Ilmenite
T
em
p
er
at
u
re
 [
 K
 ]
300
500
700
900
1100
C
O
, 
C
O
2
co
m
p
o
si
ti
o
n
 [
 v
o
l%
 ]
( ) har /Il enite
0
5
10
15
20
25
0 40 80 120 160 200
Time  [ min ]
800
600
400
200
0
CO2/N2 N2 Air
Char 
injecting
CO2
CO
Air
T
CO2 15 %, 
N2 balance
1173 K
(c) Char /Fe 2O3/Al2O3(c) Char / 2O3/ l
T
em
p
er
at
u
re
 [
 K
 ]
300
500
700
900
1100
C
O
, 
C
O
2
co
m
p
o
si
ti
o
n
 [
 v
o
l%
 ]
85 
 
イルメナイトの流動層を使用した場合（図 4-6（b））、チャーの添加により CO2と CO の両方
の体積が増加した。この場合、逐次反応が起こり、チャーが CO2と反応して CO を生成後に
イルメナイト中の Fe2O3と反応して CO2が生成された（式 14）。 
 
CO + Fe2O3 → CO2 + 2FeO   (14) 
 
Fe2O3/Al2O3の流動層を使用した場合（図 4-6（c））、CO2の体積は急激に増加し、チャーの
添加時には CO の体積の増加は僅かであった。CO の体積の変化の程度は、イルメナイトが
使用されたときに観察されたものよりも少なかった。これは、CO と Fe2O3/Al2O3との反応
がイルメナイトとの反応よりも速かったためである(図 4-3 参照)。 
図 4-7 は、CO2/N2雰囲気下で異なる流動層にチャーを添加した際の生成ガス組成を比較
したものである。酸素キャリアが存在しない場合は、CO のみが生成され（図 4-7（a））供
給 CO2濃度は減少した。酸素キャリアの存在下では、CO および CO2が生成された（図 4-
7（b）、（c））。イルメナイトの流動層を使用した場合よりも Fe2O3/Al2O3 の流動層を使用し
た場合に、より多くの CO2が生成された。また、Fe2O3/Al2O3の流動層を使用した場合（図
4-7（c））は、Al2O3 の流動層を使用した際に生成される CO の体積の半分のように見える
（図 4-7（a））。1 モルの C が 2 モルの CO を生成し、1 モルの CO2が消費される（式（15））。
2 モルの CO が Fe2O3と反応して 2 モルの CO 2を生成するが、式（15）と（16）を組み合
わせると、1 モルの C が 1 モルの CO2しか生成できないことを示している（式（17））。 
 
C + CO2  → 2 CO   (15)   
2CO + 2Fe2O3  → 2CO2 + 4FeO     (16) 
C + 2Fe2O3 → CO2 + 4FeO  (17) 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
図 4-7  CO2/N2雰囲気下での生成ガス組成の比較 
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図 4-8 は、H2O/N2雰囲気下で 3 つの異なる流動層にチャーを添加した後に生成されるガ
ス組成を示す。Al2O3の流動層の場合（図 4-8（a））、チャーを添加すると、生成される H2、
CO および CO2の量が増加した。チャー内の炭素は H2O（式（4））と反応して H2および CO
を生成し、その後一部の水蒸気は H2および CO2に転換されたと考えられる（式（9））。 
 
 
図 4-8 （a）Al2O3、（b）イルメナイトおよび（c）Fe2O3/Al2O3流動層を H2O/N2雰囲気下で
チャー添加後の生成ガス組成の比較 
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一方、酸素キャリアの場合は（図 4-8（b）、（c））、H2と CO のピークが小さく、CO2組成
が一番大きくなった。CO のピークは CO2/N2雰囲気の場合と比較して小さかった。これは
生成ガスの H2が酸素キャリアと反応し消費されたことで、水性ガスシフト反応が促進され
CO が CO2 に転換したためと考えられる。酸素キャリアを比較すると、CO2 のピークは
Fe2O3/Al2O3 がイルメナイトより大きかった。H2 と Fe2O3/Al2O3 の反応速度はイルメナイト
より速く(図 4-3)、シフト反応がさらに促進されたためと考えられる。 
図 4-9 は、H2O/N2雰囲気下で Al2O3, イルメナイト及び Fe2O3/Al2O3流動層にチャーを投
入した際に生成したガス組成を比較したものである。Fe2O3/Al2O3の流動層を使用した場合
（図 4-9（c））、チャーを添加して 4.3 分後に H2は 0.5vol%、CO は 0.25vol%、CO2は 9.5vol%
のガス組成を示し、大部分の H2と CO が CO2及び H2O に転換されたことがわかった。 
 
C + H2O(supply) = H2 + CO     (18) 
CO + H2O = H2 + CO2  (19) 
2H2 + 2Fe2O3 → 2H2O + 4FeO (20) 
 
以上の結果より、図 4-9（b）、（c）、図 4-7（b）、（c）を比較すると、H2O/N2雰囲気下では
CO2/N2雰囲気よりも生成される CO の体積がはるかに小さいことが分かった。これはシフ
ト反応が促進されたことを示唆している。 
 
図 4-9 H2O/N2雰囲気下での生成ガス組成の比較 
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4.4.2 水性ガスシフト反応に及ぼす酸素キャリアの影響 
  
H2O/N2雰囲気下における反応器内の PH2、PCO、PCO2、および PH2Oの変化は、以下の式を
用いて生成ガス組成から計算することができる。 
𝑃𝐻2,𝑡 =  
𝑓𝐻2,𝑡∙𝑉𝑓,𝑡
(𝑉𝑓,𝑡+𝑉𝐻2𝑂,𝑡−𝑓𝐻2,𝑡∙𝑉𝑓,𝑡)
    (21) 
𝑃𝐶𝑂,𝑡 =  
𝑓𝐶𝑂,𝑡∙𝑉𝑓,𝑡
(𝑉𝑓,𝑡+𝑉𝐻2𝑂,𝑡−𝑓𝐻2,𝑡∙𝑉𝑓,𝑡)
    (22) 
𝑃𝐶𝑂2,𝑡 =  
𝑓𝐶𝑂2,𝑡∙𝑉𝑓,𝑡
(𝑉𝑓,𝑡+𝑉𝐻2𝑂,𝑡−𝑓𝐻2,𝑡∙𝑉𝑓,𝑡)
    (23) 
𝑃𝐻2𝑂,𝑡 =  
𝑉𝐻2𝑂,𝑡−𝑓𝐻2,𝑡∙𝑉𝑓,𝑡
(𝑉𝑓,𝑡+𝑉𝐻2𝑂,𝑡−𝑓𝐻2,𝑡∙𝑉𝑓,𝑡)
    (24) 
 
ここで、PH2,t、PCO,t、PCO2,tおよび PH2O,tはそれぞれ時間 t における H2、CO、CO2および
H2O の分圧であり、 fH2,t、fCO,t、および fCO2,tは、時刻 t におけるガス生成物（H2O フリー）
中の H2、CO および CO2のモル分率[-]である。Vf,tは時間 t における生成ガスの体積(H2O フ
リー, Nm3)である。VH2O,tは、時間 t で供給された蒸気の体積[Nm3]である。 
図 4-10 (a)はチャーを流動層に添加後の PH2/PCOの経時変化を示し、図 4-10(b)は PH2O/PCO2
の経時変化を示す。Al2O3、イルメナイト、または、Fe2O3/Al2O3 の存在下で、PH2/PCO 比は
反応時間の経過とともに増加した。これは、チャーのガス化速度が反応時間とともに遅く
なり、CO の体積が減少するためと考えられる。 
また、Al2O3、イルメナイト及び Fe2O3/Al2O の PH2/PCO比は、反応の初期の値に大きな変
化はなかった。これは、Al2O3、イルメナイト、Fe2O3/Al2O3のいずれを使用しても、流動層
における PH2/PCO比は、水性ガスシフト反応によって制御されることを示唆している。 
 対照的に、PH2O/PCO2（図 4-10（b））は、Al2O3または酸素キャリアで変化が見られた。反
応の早い段階において、Al2O3 または酸素キャリアの存在下における PH2O/PCO2 比は、反応
時間の増加とともに減少したが、酸素キャリアについてはこの減少はより鋭かった。水蒸
気ガス化反応の際は、水性ガスシフト反応(式(26))により CO2 が生成されることで、
PH2O/PCO2比が低下する。さらに、酸素キャリアが存在する場合は、式(25)-(26)により生成す
る H2及び CO ガスが、酸素キャリア中の鉄酸化物により酸化され、CO2あるいは H2O に転
換することにより(式(27)、(28))、チャーガス化が促進されたためと考えられる。その後、
反応が進行するにつれて、チャーのガス化速度が緩やかとなり、生成する CO2の量が減少
したため、PH2O/PCO2比は増加したと考えられる。 
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  Char (C) + H2O → CO + H2 (25) 
H2O + CO → H2 + CO2  (26) 
Fe2O3 + H2 → H2O + FeO  (27) 
  Fe2O3 + CO → CO2 + FeO (28) 
 
図 4-10 流動層にチャーを添加した後の PH2/PCOおよび PH2O/PCO2の経時変化 
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図 4-11 は、Al2O3、イルメナイト及び Fe2O3/Al2O3流動層にチャーを投入した際の反応器
内の計算で求めた(PH2/PCO)/(PH2O/PCO2）比の変化を示す。Al2O3 流動層では、チャーが投入
された反応初期では(PH2/PCO)/(PH2O/PCO2）比は増加したが、反応の後半では減少した。これ
は、H2O によるチャーガス化反応が初期段階で速いため、H2 と CO がより多く生成され、
水性ガスシフト反応により一部の CO が H2と CO2に変換されたためと考えられる。反応の
後半では、チャーガス化速度が遅くなったため、生成される CO2 の量が減少し、
(PH2/PCO)/(PH2/PCO2）比が低下した。しかし、(PH2/PCO)/(PH2O/PCO2）の値は 1173K の KC（=0.77）
を超えなかった。 
 
図 4-11 各流動層にチャーを添加した後の(PH2/PCO)/(PH2O/PCO2)変化 
 
 イルメナイトまたは Fe2O3/Al2O3 流動層では、チャー反応初期では (PH2/PCO)/(PH2O/PCO2）
比が急激に増加し、1173K 時の KCを超えて暫くしてから KC以下に減少した。これは、H2
と酸素キャリアとの反応により、水性ガスシフト反応が促進され CO が CO2に転換したた
めと考える。H2は酸素キャリアと反応して H2O に戻されるため、CO2の生成量が増加する
と PH2O/PCO2比が低下し、(PH2/PCO)/(PH2O/PCO2）比は増加する。 
酸素キャリアの存在での(PH2/PCO)/(PH2O/PCO2)が酸素キャリアがない場合よりも急速に増加
したことは、水性ガスシフト反応がH2と Fe2O3反応により促進されたことを示唆している。 
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 Fe2O3/Al2O3 流動層の場合は、イルメナイトより CO2 の生成量が多かったため、
(PH2/PCO)/(PH2O/PCO2）比はイルメナイトより高くなった。 
図 4-12 は、PH2/PCO対 PH2O/PCO2の関数として 1173K における反応平衡定数 KC を示す。
図 4-9 に示した最も大きなガス生成物における PH2、PCO、PH2Oおよび PCO2の実験値をプロ
ットし、KCと比較した。Al2O3の存在下におけるチャー反応について、PH2 /PCO対 PH2O/PCO2
のプロットは、1173K において KCのプロットの下に位置した。一方、酸素キャリアの存在
下において、PH2 /PCO対 PH2O/PCO2のプロットは、1173K において KCよりも高く、1003K の
Kc 付近にシフトした。これは、1,173K で操作された流動層の中で流動層より 170K も温度
も低い領域がありそこでシフト平衡が迅速に達成できる、という非現実的な仮定をしない
と説明ができない。従って、流動層内ではなく、反応管出口の低温域(1003k)にて平衡に達
したものと推測される。 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
図 4-12 生成ガスの PH2/PCO及び PH2O/PCO2と Kc 値との比較 
 
 
4.4.3 酸素キャリアの有無による炭素転換率 
 
 式 12 を用いて、ガス生成物から流動層中の炭素転換率を計算した。 
図 4-13 は、1173K で N2、15%CO2、または 15%H2O の雰囲気下で、Al2O3、イルメナイトま
たは Fe2O3/Al2O3の存在下での炭素転換率(X)対時間のプロットを示す。N2雰囲気下におい
て、イルメナイトおよび Fe2O3/Al2O3流動層にチャーを添加した後、炭素転換率が徐々に上
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昇した（図 4-13(a)）。例えば、10 分時のチャーの炭素転換率は、イルメナイトにおいては、
0.32 であり、Fe2O3/Al2O3においては 0.52 であった。これは、チャーと酸素キャリアとの間
の直接的な反応が起こり、Wei ら（2017）10)、Mendiara ら（2013）11)及び Leion ら（2007）
7)の報告と一致する。しかし、Wei ら（2017）10)は、チャーと酸素キャリアの固-固反応速度
は気-固反応速度より遅く、固-固反応でチャーの高い炭素転換率を得るためには長い反応
時間が必要であると報告している。 
 次に 15%CO2雰囲気下の場合（図 4-13（b））は、チャーの炭素転換率は、チャーの流動
層への添加後迅速に増加した。10 分で Al2O3の炭素転換率は 0.34 であり、イルメナイト及
び Fe2O 3/Al2O3の場合は、それぞれ 0.55 および 0.75 であった。Al2O3は不活性であるため、
この条件下でチャーを直接 CO2と反応させる（チャーCO2ガス化（式（13））。図 4-6（a）
及び図 4-7（a）に示すガス生成物を生成する）。 
 酸素キャリアを使用すると、Al2O3 を使用した場合よりも迅速に炭素転換率が増加した。
炭素転換率が大きくなったのは、CO が Fe2O3 によって除去された結果であり、チャーの
CO2ガス化反応が促進したことを表している（式（13））。Fe2O3/Al2O3とイルメナイトとの
反応性を比較すると、Fe2O3/Al2O3の方が高くなった。これは、図 4-3 に示すように、CO と
の反応性が高いためと考えられる（図 4-3）。 
 15%H2O 雰囲気下の場合(図 4-13(c))、10 分到達時の Al2O3、イルメナイト及び Fe2O3/Al2O3
の炭素転換率はそれぞれ 0.5、0.73 及び 0.83 であった。15%H2O 雰囲気下における炭素転
換率は、CO2雰囲気下よりも高かった。これは文献とも良好に一致する 12)。 
 いずれの条件においても炭素転換率の序列は、酸素キャリアによって炭素転換率の反応
性が高い順序は、Fe2O3/Al2O3 ＞イルメナイト＞Al2O3であった。 
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図 4-13 N2、15%CO2及び 15%H2O の雰囲気下における Al2O3、イルメナイト及び 
Fe2 O3/Al2O3の存在下での炭素転換率(X)対時間のプロット 
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図 4-14  N2、CO2/N2 及び H2O/N2 雰囲気下での Al2O3 (a、b)、イルメナイト(c、d)および
Fe2O3/Al2O3 (e、f)の存在下での炭素転換率に対する温度の影響 
 
 
図 4-14 は様々な温度条件下で得られた N2、CO215%及び H2O 15%の雰囲気下における
Al2O3、イルメナイトまたは Fe2O3/Al2O3流動層でのチャーの炭素転換率（X）対時間のプロ
ットである。雰囲気や流動層種に係らず、反応温度の上昇に伴って炭素転換率が増加した。 
CO215%雰囲気下、炭素転換率は、チャー投入後に迅速に増加した。反応時間 10 分で Al2O3
の炭素転換率は 0.34 であり、イルメナイト及び Fe2O3/Al2O3の炭素転換率はそれぞれ 0.55、
0.75 であった。Al2O3は不活性であるため、この条件下でチャーは直接 CO2と反応した。酸
素キャリアの場合、Al2O3の場合より炭素転換率がはるかに迅速に増加した。炭素転換率が
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大きくなったのは、CO が Fe2O3と反応して除去され、チャーと CO2とのガス化が促進され
たためと考えられる。また、Fe2O3/Al2O3の場合、炭素転換率はイルメナイトより大きいの
は Fe2O3/Al2O3はイルメナイトよりも CO との反応性が高いためと考えられる(図 4-3)。 
H2O 15%雰囲気下において、反応時間 10 分時の Al2O3、イルメナイト及び Fe2O3/Al2O3の
炭素転換率はそれぞれ 0.59、0.73、0.83 であった。このことは、H2O とチャー反応が CO2
との反応よりも速いことを示している。また、酸素キャリア存在下では、炭素転換率が明
らかに向上した。 
 
4.4.4 チャーと酸素キャリアの 2 段逐次反応の反応速度論 
 
 以上の検討により、燃料反応塔内では次のような 2 段逐次反応が起こると考える。 
CO2 雰囲気下: 
         First step:         C + CO2 → 2CO                       (29) 
 
Second step: CO + Fe2O3 → 2FeO + CO2   (30) 
 
H2O 雰囲気下: 
First step: C + 2H2O → 2H2 + CO2 (31) 
 
Second step: H2 + Fe2O3 → 2FeO + H2O  (32) 
（シフト反応が十分に速いために、C+H2O→H2+CO と CO+H2O→H2+CO2 反応は総括反応
C+2H2O→2H2+CO2として表している。 
チャーの初期反応速度は、次の式で定義する。 
 
 
 
  (33) 
 
図 4-15 は、N2、CO215%、または H2O15%雰囲気下、1173K でのチャーの初期反応速度を示
す。雰囲気にかかわらず、初期反応速度は以下の順序で高くなった： 
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   Al2O3 < ilmenite < Fe2O3/Al2O3 
 
図 4-15 Al2O3、イルメナイト、および、Fe2O3/Al2O3の存在下における N2のみ、CO2 15%  
および H2O 15%雰囲気下でのチャー初期反応速度 
 
 
図 4-16 は、Al2O3、イルメナイト、または、Fe2O3/Al2O3流動層の場合の、CO215%または
H2O15%雰囲気下におけるチャーの初期反応速度のアレニウスプロットを示す。また、ア
レニウスプロットから活性化エネルギーを求めた(表 4-6)。  
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図 4-16 チャー初期反応速度のアレニウムプロット 
 
 
表 4-6  CO/N2および H2O/N2雰囲気下での Al2O3、イルメナイト、Fe2O3/Al2O3流動層の活
性化エネルギー 
 
 
 
Al2O3 流動層の場合、チャーガス化反応の活性化エネルギーは CO215%雰囲気下では
129kJ/mol であり、H2O15%雰囲気下では 105kJ/mol であった。イルメナイト流動層の場合、
CO 215%雰囲気下では 180kJ/mol であり、H2O15%雰囲気下では 136kJ/mol であった。 
Fe2O3/Al2O3流動層の場合、CO215%雰囲気下では 189kJ/mol であり、H2O15%雰囲気下では
133kJ/mol であった。 
酸素キャリアの場合、活性化エネルギーは、雰囲気に係らず、Al2O3流動層の活性化エネ
ルギーより大きかった。これは、チャーと酸素キャリアの反応が 2 段逐次反応のためと考
えている。逐次反応の全体的な活性化エネルギーは、おおよそ第 1 段と第 2 段の活性化エ
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ネルギーの組み合わせで表すことが示唆された。CO と Fe2O3との反応の活性化エネルギー
は 53~69kJ/mol（Zhang ら, 2016）13)であり、H2 と Fe2O3 との反応の活性化エネルギーは
28~42kJ/mol の範囲であることが報告されている（Monazam ら,2014）14)。     
 第 1 段階の反応(式(31)が、PH2Oの一次反応であると仮定すると、反応速度 R1は以下の式
で表される。 
𝑅1 =
𝑑𝐶
𝑑𝑡
=
𝑑𝑃𝐻2
𝑑𝑡
= 𝑘1 ∙ 𝑃𝐻2𝑂        (34) 
𝑃𝐻2 = ∑ 𝑘1 ∙ 𝑃𝐻2𝑂 ∙ dt = 𝑘1 ∙ 𝑃𝐻2𝑂 ∑ dt     (35) 
 
 k1は定数であり、PH2Oの値は、2 段逐次反応(式(31)及び(32))の間は不変である。 
 
 第 2 段階の反応速度 R2 及び 2 段階逐次反応の総括反応速度 Roverall は Atkins と
Paula(2014)15)によって以下のように検討された。 
 
𝑅2 = 𝑘2 ∙ 𝑃𝐻2 = 𝑘2 ∙ 𝑘1 ∙ 𝑃𝐻2𝑂 ∑ dt      (36) 
𝑅𝑜𝑣𝑒𝑟𝑎𝑙𝑙 = 𝑘𝑜𝑣𝑒𝑟𝑎𝑙𝑙 ∙ 𝑃𝐻2𝑂      (37) 
 
総括反応速度 Roverall は、2 段逐次反応において R2 に等しくなる(Atkins and Paula(2014))15)。 
𝑘𝑜𝑣𝑒𝑟𝑎𝑙𝑙 ∙ 𝑃𝐻2𝑂 = 𝑘2 ∙ 𝑘1 ∙ 𝑃𝐻2𝑂 ∑ dt        (38) 
𝑘𝑜𝑣𝑒𝑟𝑎𝑙𝑙 = 𝑘2𝑘1 ∑ dt = (𝐴2𝑒
−
𝐸2
𝑅𝑇) (𝐴1𝑒
−
𝐸1
𝑅𝑇) 
                                        = 𝐴𝑒−
(𝐸2+𝐸1)
𝑅𝑇        (39) 
 
従って、逐次反応の活性化エネルギーは以下の式で表される。 
      𝐸𝑜𝑣𝑒𝑟𝑎𝑙𝑙 = 𝐸2 + 𝐸1               (40) 
 
なお、CO2雰囲気の場合も同様である。 
チャーと水蒸気、生成ガス H2と酸素キャリアの逐次反応は相関があり、H2と酸素キャリ
ア反応が速ければ速いほど、チャーと水蒸気との反応(C + 2H2O → 2H2 + CO2)が速くな
る。逐次反応の律速段階については今後、さらに詳細に検討する必要がある。 
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4.5 結言 
 
 本章では、N2、CO2/N2あるいは H2O/N2雰囲気下において、2 種類の酸素キャリア（天然
イルメナイトおよび Fe2O3/Al2O3）とのチャー反応性を調べた。また、酸素キャリアの存在
が水性ガスシフト反応に及ぼす影響についても検討した。 
本章で得られた成果を以下に記す。 
1. 水性ガスシフト反応は高温で平衡論的に進みにくい反応ではあるが、酸素キャリアの
存在により高温でも促進されることが明らかとなった。 
2. 様々な温度条件下で得られた N2、CO215%及び H2O 15%の雰囲気下における Al2O3、イ
ルメナイト及び Fe2O3/Al2O3流動層においてチャーの炭素転換率を調べた結果、雰囲気
や流動層種に関わらず、反応温度の上昇に伴って炭素転換率が増加した。 
3. チャーと酸素キャリアの反応は以下のような逐次反応で表され、2 段階逐次反応の活
性化エネルギーはおおよそ各反応の活性化エネルギーの組み合わせで示されることが
示唆された。 
 
CO2 雰囲気下: 
First step: C + CO2 → 2CO 
 
Second step: CO + Fe2O3 → 2FeO + CO2 
H2O 雰囲気下: 
First step: C + 2H2O → 2H2 + CO2 
 
Second step: H2 + Fe2O3 → 2FeO + H2O 
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第 5 章 三塔式ベンチスケール循環流動層装置を用いた石炭ケミカルルーピン
グ燃焼の試験的検証 
 
5.1 緒言 
 本章では、日本が開発しようとする三塔式循環流動層ケミカルルーピングのベンチスケ
ール装置を用いて、長時間の酸素キャリア循環流動と酸化／還元繰り返し反応性、石炭の
ケミカルルーピング燃焼特性等を検討した。始めに、ガス燃料における長時間のキャリア
循環、反応性、粒子組成と構造変化を検討した。次に、石炭ケミカルルーピング燃焼の際
の不純物（灰、硫黄）の影響や、灰分離、チャーガス化率などを検討した。さらに、第 2、
3、4 章から得られた知見から石炭ケミカルルーピング燃焼反応経路を推定した。 
 
5.2 三塔式循環流動層の概念 
図 5-1(a)は三塔循環流動層の概念、図 5-1(b)は石炭反応塔と揮発分反応塔の二段気泡流動
層の概念である。空気反応塔（AR: Air reactor）、石炭反応塔（CR: Coal reactor）、揮発分反
応塔（VR: Volatile reactor）、ループシール、ライザー、サイクロンから構成される。空気反
応塔、石炭反応等、揮発分反応塔は気泡流動層である。また、石炭反応塔と揮発分反応塔
の二段気泡流動層方式を採用する場合にループシール 3 は揮発分反応塔の内部オーバーフ
ロー管に変えることができる。石炭反応塔中の揮発分は揮発分反応塔中でさらに酸素キャ
リアと接触し燃焼される。揮発分反応塔を用いる理由は、未燃分を低減させるためである。 
   
(a) 三塔循環流動層         (b) CR/VR 二段流動層 
   図 5-1 三塔循環流動層および CR/VR 二段流動層の概念 
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5.3 三塔循環流動層のコールドモデルによる酸素キャリア循環流動性の検討 
  
100kWth ベンチホット装置で試験をする前に、まず高さ 1/2 サイズのコールド三塔循環
流動層にて、酸素キャリアの循環流動性、粒子循環速度、ループシールサイズおよび制御
性等を検討し、ホット装置の設計方針を決めた。 
 
図 5-2 コールドモデルの写真 
 
5.3.1 循環速度の測定方法 
 粒子循環速度(kg/s)の測定は図 5-3 に示す二つの方法が考えられる。ループシール１を
一定時間で止め、サイクロン粒子蓄積量を測定する。もしくは、ループシール１を一定時
間で止め、CR 中の粒子蓄積量を測定する。粒子が CR 内に蓄積されれば、層高も増加さ
れ、CR 差圧 ΔPCRが大きくなる。この差圧増加から層高の増加量を計算して一定時間に溜
まる粒子の量がわかる。この一定時間の CR に流れる粒子量は粒子の循環速度である。 
 コールドモデルを用いてテスト検討し、ループシールを止める時間は 30 秒が良いと判
断した。コールドモデル粒子循環速度は約 0.033kg/s である。 
 100kWth ホット装置の場合では、サイクロンの蓄積量を観察できないため、方法(b)を
採用した。 
ループシール (1)
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(a)              (b) 
図 5-3 循環速度測定方法 
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5.3.2 イルメナイトの流動データ  
図 5-4 はイルメナイト粒子流動層における空塔速度と各静止層高粒子装填場合の差圧変
化である。最小流動化速度 umfは静止層高の増加とともに、少し大きくなるが、おおむね
0.02m/s 近傍と言える。各静止層高場合の流動層差圧は 100kW ホット流動層運転の指針と
なる。 
 
図 5-4 イルメナイト粒子の最小流動化速度 umfと各層高粒子装填場合の差圧変化 
 
5.3.3 三塔式の循環流動、AR, CR, VR およびライザーの流動化速度 u0 
 図 5-5 は 2.5 時間安定循環時の CR, VR, AR 及びライザーの差圧変動とガス供給量を示
す。三塔循環流動層は非常に安定して循環流動できることを確認できた。図の条件で各反
応器の流動化速度 U0を表 5-1 にまとめる。コールドモデルでイルメナイトをスムーズに循
環流動できた際の各反応器の流動化速度である。CR と VR の u0は約 0.05m/s であり、最小
流動化速度 umfの 2.5 倍である。AR の u0は約 0.13m/s であり、最小流動化速度 umfの 6.5 倍
である。 
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図 5-6 CR, AR およびライザーの流動化条件 
 
 
図 5-5 CR, AR およびライザーの流動化条件 
 
表 5-1 CR, AR ライザーの空塔速度 U0 
 
 
 
 
5.4  三塔循環流動層による酸素キャリア循環流動性の検討 
5.4.1 100kWth 三塔循環流動層装置の規模 
 
 長時間の酸素キャリアの循環流動を評価できる装置として、一定な粒子循環量（速度）
を維持することが必要である（パイプが細くなると詰まりやすい）。ホット(900℃程度)長
時間循環反応試験装置の粒子循環速度はコールドモデルの 4 倍、即ち 0.033×4 = 
0.132kg/s とした。 
 循環媒体（酸素キャリア）：イルメナイト 
 循環量（速度）：0.132kg/s 
 イルメナイトの Fe2O3含有量(mol/kg): 0.0031 kmol/kg 
  還元されたイルメナイト中の酸化鉄(FeO)から 1mol の Fe2O3に酸化する場合の発熱： 
2FeO + 1/2O2 → Fe2O3;    ΔH01173=-277kJ/mol 
 
 CR AR ライザー 
U0 [ m/s ] 0.05 0.13 2.5 
107 
 
イルメナイト酸化/還元反応する際の熱の出入りは以下の式で計算すると、 
         0.0031×1000×277= 858kJ/kg 
したがって、ホット装置の熱規模は 
         0.132kg/s×858kJ/kg = 113 kJ/s = 97157 kcal/h = 112 kW 
 
5.4.2 装置の基本構成 
  
図 5-6 は三塔式循環流動層キャリア長時間循環反応評価装置の概略を示す。 
構成：空気反応塔（AR:Air reactor）、石炭反応塔（CR: Coal reactor）、揮発分反応塔（VR: 
Volatile reactor）、ライザー、サイクロン大（ライザー粒子/ガス分離）、ループシール１（サ
イクロン大と CR 間のガスシール）、ループシール 2（CR と AR 間のガスシール）、サイク
ロン AR（AR 排ガスサイクロン）、サイクロン VR（VR 排ガスサイクロン）、ファイルター
（AR 排ガス用）、排ガス冷却器（AR と VR）、排ガス処理装置（AR と VR）、N2パイプラ
イン、CH4ボンベキャビネット、コンプレッサ、エアードライ、過熱蒸気供給装置（飽和蒸
気ボイラ、高周波電源、過熱ユニット）、石炭供給装置（スクリュー、下降管、ノズル）、
ガス分析装置（赤外線ガス分析装置×２、高速ガスクロ１） 
基本反応器寸法： 
AR: ID 200mm, H 1000mm 
CR: ID 150mm, H 1000mm 
VR: ID 150mm, H 800mm (フリーボート含み) 
ライザー: ID 48mm. H 4000mm 
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図 5-6 三塔式循環流動層キャリア長時間循環反応評価装置の概略 
 
5.4.3 イルメナイトキャリアの循環速度測定 
高温装置は、サイクロンの蓄積量を観察できないため、粒子循環量（速度）は、5.3.1
節に検討した方法図 5-3(b)を採用した。 
  ・粒子循環の定常になった際に、ループシール(L2)を 30 秒間程度止める。 
  ・CR の差圧変から、層高変化を推測する。 
  ・層内粒子増加量から粒子循環速度 kg/s を計算する。 
 図 5-7 はこの方法で測定したホット装置の粒子循環量（速度）である。600℃まで測定し
たが、その以上の温度でループシールを止めると、粒子の凝集が起こる可能性があるため、
測定しなかった。この図からは温度の上昇により、イルメナイト粒子の循環がしやすく、
循環量が大きくなる。たとえば、常温においては、循環量速度は約 0.1kg/s であるが、400℃
では 0.125kg/s、600℃では 0.167kg/s となる。粒子循環速度は温度の上昇とともに上昇する
傾向がある。このグラフを外挿するとから予測すると 900℃の粒子循環量は約 0.22 kg/s と
推定される。 
 ホット装置の設計値として、粒子循環量（速度）は 0.132kg/s であるが、実際の高温装
置の循環量は設計値を満たす循環量である。 
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 ライザの粒子輸送能力として Gs(kg/m2/s)をよく使用される。ライザの直径は 48mm で
あるため、ライザの粒子輸送能力は以下の式で計算すると、 
・ 粒子循環速度（600℃）：0.167 kg/s 
・ ライザの内径： 48 mm 
ライザ粒子輸送能力(600℃)＝0.167/(48/1000/2)^2×3.14 = 92 kg/m2/s  
また、900℃におけるライザの Gs は 100 以上になると推測できる。 
 
図 5-7 図 5-3 方法(b)で測定したホット装置の粒子循環量（速度） 
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これまでコールドモデル三塔循環流動装置及び高温三塔循環流動装置を用いた試験条件
の検討結果を記述した。次節以降に高温三塔循環流動装置を用いた実験結果について記す。
実験は第一段階として酸素キャリアの長時間循環反応性を検討するため、気体燃料として
メタンを使用したケミカルルーピング燃焼試験を実施した。 
第二段階では、固体燃料として石炭を使用したケミカルルーピング燃焼試験を実施した。
石炭燃料の場合の酸素キャリア長時間循環反応を評価しながら、石炭のケミカルルーピン
グ燃焼を検討した。 
 
5.5 メタンガスを燃料とした酸素キャリア長時間循環反応試験 
5.5.1 連続三日間のキャリア長時間循環反応試験と結果 
図 5-8 は連続試験時のメタン供給と各反応器の温度変化である。AR と CR 反応器内温
度がほぼ 900℃に安定し、連続的に 54 時間の連続運転ができた。CR と AR の温度が同じ
であることは、粒子が CR と AR 間で安定に連続循環していることを示している。 
 
図 5-8 連続三日間運転際の反応器内温度のパターン 
 
VR 排ガス組成を連続的に測定した結果を図 5-9 に示す。メタンのケミカルルーピング
燃焼反応は以下の式で表せるため、VR からの生成した CO2はメタンと酸素キャリア中の
酸化鉄との反応からできたものである。 
 
CH4 + 3Fe2O3 = 6FeO + CO2 + H2O 
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CO2 の生成から、イルメナイト中の酸化鉄によりメタンが酸化したことが分かった。ま
た、供給されたメタンモル数と VR から排出した未反応モル数から算出し、約 74%のメタ
ンが転換したことがわかった。 
 
 図 5-9 VR 排ガス組成及びメタン転換率 
 
図 5-10 にイルメナイトを用いて長時間循環反応試験時のキャリア酸化/還元サイクル数及
びメタン転換率の傾向を示す。イルメナイトの累計循環反応時間（酸化/還元繰り返しサイ
クル）によって、メタン転換率が高くなる傾向が示された。なお、排ガス中の炭素排出は
約 99.5%であり、AR からの炭素排出は僅か 0.5%であった。従って、CR 内のキャリア表面
に析出した炭素は僅かである。 
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図 5-10 各サイクル時の酸素キャリア酸化/還元サイクル数及びメタン転換率傾向 
 
最大連続循環反応試験は、約 54 時間であり、酸素キャリアの酸化／還元サイクル数は以下
の式で算出し、約 330 サイクルとなった。 
キャリア酸化/還元サイクル数＝連続運転時間/(初期充填量/循環速度(900℃)   
               ＝54×3600/(130/0.22)＝329  
 
イルメナイトの循環、反応試験(試運転を含め)は、累計の循環反応テストは約 90 時間(550
サイクル)であった。 
 
 長時間循環反応試験の各試験後、VR 反応器から炉内のイルメナイトをサンプリングし、
反応性、粒子形態等の性能変化を測定し、評価を行った。 
 図 5-11 は TG（熱天秤）で測定した各サイクル試験後のサンプルの還元反応性の変化を
示す。試験後のイルメナイトキャリアの反応性は循環反応試験の時間とともに促進される
ことがわかった。図の 10 分時の重量変化率を見ると、原料イルメナイトの場合は約-1.25%、
94 サイクルの場合は約-1.56%, 400 サイクル場合は約-2.83%となる。400 循環反応サイクル
になると、イルメナイトの反応性は約 2 倍になることが示された。 
 図 5-12 には SEM で観察された長時間循環反応試験後のキャリア粒子形態変化を示す。
5000 倍で観察した結果、長時間循環反応によって、粒子表面に割れ目や細孔が発生したこ
とがわかる。このことから、図 5-12 に示した循環反応後の酸素キャリアの反応性向上が、
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これら割れ目と細孔の発生で比表面積が増加し、反応ガスが粒子内に拡散できたことが要
因と考えられる。 
 
図 5-11 長時間循環反応試験後のキャリア粒子反応性比較（TG 測定） 
 
 
      図 5-12 長時間循環反応試験後のキャリア粒子形態変化（SEM 写真） 
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長時間循環/反応によるキャリア磨耗性の変化を確認するため、サイクロンから飛び出した
微粒子をフィルターで回収した。初期段階では磨耗によって飛び出した微粒子は約 0.002 
wt%/d になるが、初期以降ではフィルターから回収した微粒子の割合は約 0.00022wt%/d で
あった。イルメナイトの磨耗による粉化は非常に少ないと言える。 
 
5.6 石炭ケミカルルーピング燃焼試験 
5.6.1 試料 
 石炭燃焼試験はインドネシア産の亜瀝青炭を使用した。表 5-2は使用炭の分析値である。
石炭を粒子径 0.25-0.5mm に粉砕し、篩分けして試験に提供した。酸素キャリアはイルメナ
イトを使用した。 
 表 5-2 使用炭の分析値 
 
 
  
5.6.2 試験手順 
試験の手順はキャリア粒子を循環しながら装置を昇温した。石炭反応塔(CR)の温度が約
650℃に到達後、流動ガス N2を止め、過熱水蒸気(900℃)を CR に供給し始める。さらに CR
温度が 850℃に昇温したら石炭を CR 流動層上部に供給しはじめる。石炭の燃焼熱を利用
し、さらに CR と AR 温度を 900℃に昇温する。石炭ケミカルルーピング燃焼試験は約 7 時
間を実施した後、石炭供給を止め、過熱水蒸気を N2に切り替え、装置内のキャリア粒子を
循環しながら装置を冷却した。石炭供給量は 1.2kg/h であり、水蒸気と石炭の比（S/C）は
約 3 である。 
 
5.6.3 試験結果 
 石炭燃料（S/C=3）のキャリア循環反応試験を 7 時間実施したあと、計画停止した。図 5-
13 は試験運転中各反応器の温度、差圧変化を示す。過熱水蒸気の投入、石炭の供給により
反応器温度は上昇した。運転中の差圧はほぼ安定であった。石炭を燃料としても運転中（水
蒸気投入、石炭投入）、炉内温度、差圧が安定に制御できることが確認できた。 
図 5-14 は石炭ケミカルルーピング燃焼時の VR(a)と AR(b)の排ガス組成を示す。VR の
生成ガスは石炭投入後にほとんどが CO2に転換されたことが示された。少量の CO と CH4
工業分析 （wt%）、気乾
高位発熱
量
水分 灰分 揮発分 固定炭素 kJ/kg
5.1 3.9 44.6 46.4 26520
元素分析 （dry, wt%）
C H O N 全硫黄 灰分
69.85 4.96 20.28 0.76 0.20 4.10
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が存在したが、濃度は 1%と僅かである。一方、AR の生成ガスは、石炭投入後に O2が 21%
→14%まで減り、少量の CO2が存在した。O2の濃度が減少した要因は、ケミカルルーピン
グ燃焼反応が起こり、酸素キャリア中の酸素が放出されたためと考えている。 
これらの結果より、三塔式循環流動層装置において、ケミカルルーピングの石炭燃焼が
起きたことを確認した。 
VR と AR 排ガス組成から炭素収支を分析した結果、CR+VR の炭素転換率は 90%以上を
達成したが、AR の石炭炭素転換率は約 8.9%であったことから、一部のチャーが酸素キャ
リアと共に AR に流入したことを示している。 
 
図 5-13 石炭ケミカルルーピング燃焼時の各反応器の温度(a)と差圧(b)のパターン 
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図 5-14 石炭ケミカルルーピング燃焼時の VR(a)と AR(b)のガス組成 
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石炭ケミカルルーピング燃焼試験後に VR フリーボードと排ガスラインを観察したところ、
タールの付着は無いが、すすの付着が観察された。これは CR で石炭熱分解から発生した
揮発分中のタールは VR 中の熱いキャリア粒子と接触しクラッキングして炭素とガスに分
解したためと考える。 
 VR と AR 排ガス中の炭素モル数、スス付着の状況及び第 2 章、3 章、4 章の基礎的な検
討から得られた知見から、ケミカルルーピング石炭燃焼反応の反応経路は以下のように推
定される。CR 中に供給された石炭はまず、揮発分とチャーに熱分解し、揮発分は VR に導
入され、さらにタールのクラッキングと燃料ガスと酸素キャリアとの反応が起きる。チャ
ーは CR 中の水蒸気と反応して H2、CO が生成され、さらに酸素キャリアと反応する。一
部未反応のチャーはキャリア循環とともに、AR に導入され、空気中の酸素と反応して CO2
を生成し、AR の排ガスとして排出される。各反応器の炭素バランスは図 5-15 に示す。 
  
 
 
図 5-15 石炭ケミカルルーピング燃焼時の三塔反応器のカーボンバランス 
 
 炭素転換率については、流動層のため一部のチャーは空気反応塔に流れ、100%の炭素転
換率は得られなかった。炭素転換率を上げる方法としては、酸素キャリアの反応性向上、
燃料反応塔の温度上昇が挙げられる。酸素キャリアは長時間の還元／酸化反応の繰り返し
により、活性が向上することが本研究結果からも明らかになっていることから、石炭ケミ
カルルーピング燃焼試験の運転時間がさらに長くなると、酸素キャリアの活性が向上し、
炭素転換率が向上すると考える。 
 試験後、各部からサンプリングした粒子の化学組成を蛍光Ｘ線で分析した。表 5-3 は石
ＡＲ
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ＣＲ
石炭C１００
すすC17（推定）
チャー
ARへC8.8
揮発分C40+ガス化ガスC51
VR排ガスC74, 排水C0.2AR排ガスC8.8
炭素収支
R gas products
(C:8.8)
Char  to AR
(C:8.8)
VR gas products 
(C:74)
Drain water (C: 0.2)
Coal supply
(C:100)
Volatiles (C:40)
+Gasification gas (C:51)
Soot (C:17) (estimated)
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炭ケミカルルーピング燃焼後、各場所サンプル中の灰含有量（AL, Si, Ca, Mg）である。装
置内に残されたキャリア（VR サンプル）中の Al, Si, Ca, Mg はイルメナイト原料のものと
あまり変わらないことに対し、AR サイクロンと VR サイクロン回収灰中の石炭灰成分（Al, 
Si, Ca, Mg）は著しく増加したことがわかる。これは、石炭灰が装置の各反応器内で残され
ず、大部分が排ガスとともに各反応器のサイクロンで分離されたことを示している。 
灰分成分割合から算出された各部分の灰収支を図 5-16 に示す。供給石炭灰に対して、VR
サイクロンでは約 65%、AR サイクロンと AR フィルターではおよそ 18.4%の灰分が回収さ
れたことが確認された。 
 
 
表 5-3 ケミカルルーピング燃焼後、各場所サンプル中の灰含有量 
 
 
 
Wt%
原料イルメナ
イト
炉内
AR
サイクロン
AR
フィルタ
VRサイクロ
ン
Fe 56.1 57.1 50.68 52.3 49.6
Ti 40.5 38.8 35.74 34.2 37.46
Al 0.65 0.93 2.08 1.93 2.44
Si 0.54 0.65 4.53 3.99 5
Ca 2.04 2.05 0.88
Mg 0.85 2.41 2.47 2.3
S 0.1 0..25
石炭灰分組成増大する
VRIlmenite
before
VR
reactor
A
cyclone
AR
filter
VR
cyclone
Ash composition
(Al, Si, Ca) increase
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図 5-16 石炭ケミカルルーピング燃焼時の三塔反応器の灰バランス 
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5.7 結言 
  
本章では、日本が開発しようとする三塔式循環流動層ケミカルルーピングのベンチスケ
ール装置を用いて、石炭を燃料として酸化鉄キャリアの循環／流動、酸化／還元の長時間
連続試験を実施し、石炭のケミカルルーピング燃焼を検証し、第 2、3、4 章の結果からケ
ミカルルーピング石炭転換反応を推定した。実験は第一段階として酸素キャリアの長時間
循環反応試験を実施し、酸素キャリアの反応性、凝集性等性質の変化を検討した。この段
階では天然ガスを燃料として使用した。酸素キャリア(イルメナイト)を連続三日間で循環
反応試験を行った。 
第二段階では、石炭を燃料とした酸素キャリア長時間循環反応試験を実施した。石炭燃
料の場合の酸素キャリア長時間循環反応を評価しながら、石炭のケミカルルーピング燃焼
を検討した。以下に得られた結果を示す。 
1. 三塔循環流動層装置を用いて酸素キャリア(イルメナイト)の安定な循環/反応試験を
実現できた。イルメナイトが運転とともに反応性が増加すること、また、イルメナ
イトの磨耗粉化が少ないことを確認できた。 
2. 石炭を燃料とした場合、運転中（水蒸気投入、石炭投入）、炉内温度、差圧が安定に
制御できることが確認できた。また、排ガス組成から炭素収支を分析した結果、炭
素転換率は 90%以上を達成し、三塔循環流動層装置にて石炭ケミカルルーピング反
応が起きていることが示された。 
3. 上記の石炭燃料試験後、装置内に残された酸素キャリア中の灰含有量を調べた結果、
石炭灰は 80%以上が排ガスとともに各反応器のサイクロンで分離されたことが示さ
れた。 
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第 6 章 総括 
 
 本章では、本研究で得られた結果を総括する。あわせて今後の展望を述べる。 
 
6.1 総括 
 第 1 章では、地球環境問題と対策、世界及び我が国の石炭エネルギー利用の現状と重要
性、石炭利用時の課題である CO2 分離回収及び貯留に係る技術開発の現状について述べ、
CO2 分離回収法としてケミカルルーピングによる石炭燃焼技術に関連する石炭チャーと酸
素キャリア反応の概要及び既往の研究について紹介した。既往研究における課題を指摘し
た。さらに、本研究の目的と本論文の全体の流れについて述べた。 
 第 2 章では、ケミカルルーピング法における石炭チャーのガス化反応速度と促進効果を
明らかにすることを目的として、熱天秤を用いたチャー及び触媒チャーの水蒸気ガス化実
験を行い、ガス化反応阻害ガス(水素ガス)を雰囲気中に添加し、水素ガスの濃度変化による
チャー水蒸気ガス化速度を測定した。さらに、吸着脱着式(ラングミュア-ヒンシュツウッド
(L-H)式)を用いて反応速度解析を行った。その結果、チャー及び触媒チャーのガス化速度
は、水素分圧の低減に伴い促進されることが明らかとなった。また、L-H 式の計算結果よ
り、広範囲の反応温度及び水素分圧を振った場合のチャー及び触媒チャーの初期ガス化速
度を算出した結果、触媒チャーの方が広範囲の温度域にて原炭チャーより反応速度は速い
が、高温においては、CaO 焼結による活性低下により反応速度低下が確認された。 
 第 3 章では、酸化鉄系酸素キャリアの酸化還元反応性と酸素キャリア物性変化の相関を
明らかにすることを目的として、熱重量分析装置(TG)を用いた天然酸素キャリア(イルメナ
イト)と人工酸素キャリア(Fe2O3/Al2O3)の酸化還元反応実験を行った。還元条件によっては
再酸化時の発熱により、粒子の凝集が確認されたが、最適な還元時間及ぶ生成ガスの存在
により、粒子凝集を抑制できることを明らかにした。また、各酸素キャリアの酸化還元反
応を複数サイクルにわたって実施した際の還元反応モデルを検討した。イルメナイトは容
積反応モデルとグレインモデル、Fe2O3/Al2O3粒子は細孔モデルで説明可能であることが示
された。イルメナイトの還元速度は比較的遅いため、粒界表面で還元反応が起こる。一方、
Fe2O3/Al2O3粒子は、細孔構造パラメータ ψ を必要とする細孔拡散によって制御される反応
と一致し、比較的高い還元速度を示すと考えられる。イルメナイトは人工粒子に比べ反応
速度は低いため、反応速度の向上は今後の課題である。第 3 章では、酸化還元反応の繰り
返しによる酸素キャリア粒子の反応促進と構造変化に関する知見を得ることができた。粒
子構造変化はケミカルルーピングシステムの性能やシステム設計及び粒子コストを決める
反応速度と粒子寿命に大きく影響することから、今後の酸素キャリア開発の観点から重要
な知見が得られた。 
 第 4 章では、石炭ケミカルルーピング燃焼における燃料反応塔中のチャーと酸素キャリ
アの反応メカニズムを明らかにするため、小型流動層反応器を用いてチャーとキャリア反
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応実験を行い、チャーのガス化反応速度を解析した。また、酸素キャリアの存在が水性ガ
スシフト反応に及ぼす影響についても検討した。実験結果より、雰囲気や流動層種に係ら
ず、反応温度の上昇に伴って炭素転換率が向上することがわかった。さらに、水蒸気雰囲
気における水性ガスシフト反応は、高温で平衡論的に進みにくい反応ではあるが、酸素キ
ャリアの存在により高温でも促進されることが示唆された。これらの結果から、チャーと
酸素キャリアの反応は、2 段階の逐次反応で示すことができ、逐次反応の活性化エネルギ
ーはおおよそ各反応の活性化エネルギーの組み合わせで説明できる可能性が示唆され、ケ
ミカルルーピング石炭燃焼反応における活性化エネルギーに関する新しい知見を得ること
ができた。 
 第 5 章では、日本が開発しようとする三塔式循環流動層ケミカルルーピングのベンチス
ケール装置を用いて、気体燃料（メタン）を用いた酸化鉄キャリアの循環／流動、酸化／
還元の長時間連続試験及び固体燃料（石炭）を用いた石炭のケミカルルーピング燃焼を検
証した。酸素キャリアの長時間循環反応試験より、イルメナイトの長時間循環流動性は良
好であることが示されたとともに、酸化還元反応の石炭を燃料とした場合も安定に制御で
きることがわかった。また、排ガス組成から炭素収支を分析した結果、炭素転換率は 90%
以上を達成した。さらに、第 2 章、3 章、4 章の結果から石炭反応経路について推定した。 
 
6.2 今後の展望 
 本研究では、酸素キャリアにより石炭チャーのガス化反応が促進されることを明らかに
した。さらに、日本が開発しようとする三塔循環流動層ケミカルルーピングのベンチスケ
ール装置を用いて、気体燃料を用いた酸素キャリアの酸化／還元の長時間連続試験及び石
炭を用いたケミカルルーピング燃焼反応を検証した。本装置は、ベンチ試験規模の実験装
置であるが、まだ、基礎研究の段階であり、今後、プロセス開発装置(Process Development 
Unit:PDU)によるプロセス原理実証後、実機を想定した各機器の開発を行い、数万 kW 規模
の実証炉でボイラとしての性能評価後、実用化を目指すことを想定している。 
今後の展望として、酸素キャリア及び石炭反応速度を反映できる反応器モデルを作成し、
本研究で得られた反応速度等のデータを代入してプロセス最適条件の検討を進めていきた
い。さらに、プロセス最適条件の検討結果からスケールアップへの指針の獲得を目指す。 
最後に、本技術の特徴をさらに追求し、メリットを引き出し、実用化にむけて努力して
いきたい。 
 
  
 
 
 
 
123 
 
原著論文 
 
1) Saito, T., K. Nakayama, S.Y. Lin and T. Takarada; “Kinetics of Char and Catalyzed Char 
Gasification at High Steam Partial Pressures with or without H2,” J. of Chemical Engineering 
of Japan, 50, 554-560 (2017) 
2) Saito, T. and S.Y. Lin; “Comparison of Natural Ilmenite and Fe2O3/Al2O3 Oxygen Carrier 
Reactivity over Multitude Cycles,” J. of Chemical Engineering of Japan, 51, 855-864 (2018)  
3) Saito, T. and S.Y. Lin; “Coal Char Reaction with Oxygen Carrier,” Submitted to J. of Chemical 
Engineering of Japan. 
 
学会発表 
  
1) 齊藤知直、林 石英; “酸素キャリアの繰返し反応における生成ガスの影響”、第 25 回
日本エネルギー学会大会(東京)、2016 年 8 月 9-10 日 
2) 林 石英、齊藤知直; “三塔循環流動層ケミカルルーピング石炭利用技術の開発”、第 25
回日本エネルギー学会大会(東京)、2016 年 8 月 9-10 日 
3) 齊藤知直、林 石英; “酸素キャリアの還元速度に及ぼす影響因子の検討”、第 48 回化
学工学会(徳島)、2016 年 9 月 6-8 日 
4) 齊藤知直、林 石英; “チャー及び触媒チャー水蒸気ガス化速度の解析-H2有無の影響”、
第 53 回石炭科学会議(福山)、2016 年 10 月 26 日-28 日 
5) Tomonao Saito and Shi-Ying Lin; “Reactivity of Oxygen Carriers after Recycling in Chemical 
Looping Combustion of Coal”, 4th International Conference on Chemical Looping, 26-28 
September 2016, Nanjing, China 
6) Shi-Ying Lin, Tomonao Saito and Kiichiro Hashimoto; “Development of Three-Tower 
(reactors) Technology for Chemical Looping Coal Combustion ”, 4th International Conference 
on Chemical Looping, 26-28 September 2016, Nanjing, China 
7) Shi-Ying Lin, Tomonao Saito and Kiichiro Hashimoto; “Development of Three-Tower Chemical 
Looping Coal Combustion Technology”, 13th International Conference on Greenhouse Gas 
Control Technology, GHGT-13, 14-18 November 2016, Lausanne, Switzerland 
8) Tomonao Saito and Shi-Ying Lin; “Chemical Looping Coal Combusion Technology 
Development in Japan”, The 1st Australia-Japan Symposium on Carbon Resource Utilization, 
27-30 November 2016, Melboune, Australia 
9) 齊藤知直、林 石英; “酸素キャリア存在条件における石炭チャー反応速度の解析”、第
26 回日本エネルギー学会大会(名古屋)、2017 年 8 月 1-2 日 
10) 林 石英、齊藤知直、シャーマ アトゥル、松村明光、畑山健志; “ケミカルルーピング
燃焼のための酸素キャリア長時間循環反応試験”、第 26 回日本エネルギー学会大会(名
124 
 
古屋)、2017 年 8 月 1-2 日 
11) 齊藤知直、林 石英; “ケミカルルーピング石炭燃焼反応における水性ガスシフト反応
の影響検討”、第 49 回化学工学会秋季大会(名古屋)、2017 年 9 月 20-22 日 
12) Tomonao Saito and Shi-Ying Lin;“Study on Coal char reaction with Oxygen carrier for 
Chemical Looping Combustion”, 2017 International Conference on Coal Science & Technology, 
26-28 September, Beijing, China 
13) 齊藤知直、林 石英; “酸素キャリアを用いた石炭チャーガス化促進メカニズムの検討
”、第 54 回石炭科学会議(秋田)、2017 年 10 月 18-19 日 
14) 齊藤知直、林 石英; “ケミカルルーピング石炭燃焼反応に関する検討”、第 27 回日本
エネルギー学会大会(東京)、2018 年 8 月 8-9 日 
15) 林 石英、齊藤知直、シャーマ アトゥル、松村明光、畑山健志; “100kW 三塔循環流動
層ケミカルルーピング燃焼試験”、第 27 回日本エネルギー学会大会(東京)、2018 年 8
月 8-9 日 
16) Tomonao Saito, Shi-Ying Lin, Atul Sharma, Akimitsu Matsumura, Takeshi Hatanaka;“Chemical 
Looping Combustion by using 100kW Three-Tower CFB Facility”, 14th International 
Conference on Greenhouse Gas Control Technologies, 21-25 October 2018, Melbourne, 
Australia 
 
 
 
 
 
 
